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RESUMO

Nesta tese estdo apresentados os resultados experimentais obtidos na
separacdo de misturas multicomponentes em coluna de destilagcdo de
filme descendente assistida por termossifdo (camara de vapor). O tema
envolve a exigéncia crescente em se realizar o processo de modo a obter
a maior eficiéncia energética. Foram utilizadas misturas de nafta
sintética e nafta alquilada para investigar o comportamento da separagdo
na unidade em questdo, bem como, a separagdo multicomponente em
uma série de colunas. Verificou-se que o modo de operacdo da cAmara
de vapor em perfil apresenta melhores resultados do que o isotérmico.
Também se observou que a diferenca de temperatura estabelecida entre
as correntes da base e topo tem influéncia no fator de separagéo. Aliado
a isso ha um menor consumo de energia por parte do evaporador em
torno de 20 % quando comparado a coluna de destilagdo convencional
simulada no software Hysys®. Em relacdo ao estudo da separacio
utilizando uma sequéncia de colunas, constatou-se que para o0 presente
caso, a sequéncia indireta é mais adequada. O processo realizado em
uma série também é mais vantajoso do ponto de vista energético, pois
resultou em uma reducdo total de energia para as trés colunas da série
em torno de 12 % comparada a unidade convencional. Para os melhores
experimentos, os valores das eficiéncias energéticas foram superiores a
95 %, caracterizando a conservagdo desta propriedade. Por outro lado,
os valores das eficiéncias exergéticas dos melhores experimentos foram
superiores a 85 %. Portanto, a coluna de filme descendente é indicada
para separar misturas multicomponentes como nafta sintética.

Palavras-chave: Coluna de destilacdo ndo convencional. Separagdo
multicomponente. Nafta sintética. Nafta alquilada.






ABSTRACT

In this thesis are presented the experimental results obtained in the
separation of multicomponent mixtures in thermosyphon assisted falling
film distillation column (vapor chamber). The current theme involves
the increasing requirement to carry out the process in order to obtain the
highest energy efficiency. So in this investigation mixtures of synthetic
naphtha and alkylated naphtha were used to investigate the separation
behavior in the unit in question as well as the multicomponent
separation in a series of columns. It has been found that the mode of
operation of the profile vapor chamber presents better results than
isothermal. It was also observed that the temperature difference
established between base and top influences the separation factor. Allied
to this there is a lower energy consumption by the evaporator around
20% compared to the simulate in Hysys® software. With respect to the
separation study using a column sequence, it has been found that for the
present case, the indirect sequence is more suitable. The process
accomplished in a series is also more advantageous from the energy
point of view as it resulted in a total energy reduction for the three
columns in the series of 12%. For the best experiments, the energy
efficiency values were higher than 95%, characterizing the conservation
of this property. On the other hand, the values of the exergetic
efficiencies of the best experiments were higher than 85%, indicating
the irreversibility of the process. Therefore, the falling film column is
indicated for separating multicomponent blends such as synthetic
naphtha.

Keywords: Unconventional distillation column. Multicomponent
separation. Synthetic naphtha. Alkylate naphtha.
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1 INTRODUCAO

E de extrema necessidade, em qualquer setor produtivo, a adogio
de préticas novas, ndo usuais, que permitam otimizar oS recursos
financeiros desde que ndo existam conflitos, por exemplo, com os
setores técnico, econémico, juridico, ambiental e de seguranca. Na
industria do petréleo e gés, face ao uso e a maior acessibilidade de
outras fontes de energia, 0 emprego de tais praticas é imprescindivel.

No ambito mundial, a demanda por energia ocasiona o
fortalecimento desta como uma questio de seguranca para O
desenvolvimento das nagGes. As preocupag¢bes ambientais incentivam o
uso de fontes de energias renovaveis, de modo que o termo eficiéncia
energética torna-se um assunto corriqueiro. Ha indicios de desaceleragédo
no consumo de energia global devido ao uso mais eficiente da energia
(BRITISH PETROLEUM, 2017). Enfrenta-se uma transi¢do energética,
na qual, a “era do hidrocarboneto” dard lugar a outro protagonista,
renovavel ou mesmo nao renovavel.

As tendéncias da industria petrolifera mundial focam a
exploragdo dos hidrocarbonetos em &guas marinhas profundas (marine
deep water), em camadas terrestres profundas (onshore deep layer) e em
6leo e gas ndo convencional (unconventional oil & gas). Desta forma,
acredita-se que o pico de producdo mundial seja ao redor de 2040, e
estima-se a sobrevivéncia da exploragdo por mais 150 anos (ZOU et al.,
2015), o que justifica os incentivos as pesquisas neste setor.

Vale registrar as recentes e constantes descobertas dos
reservatorios de gas de folhelho (shale gas) principalmente nos Estados
Unidos, ocasionados por avangos tecnoldgicos, que permitiram o
aumento da producdo, alcancando a marca de 11 milhdes de barris de
petréleo por dia (BRITISH PETROLEUM, 2015). Desde entdo, esse
pais tem sido considerado o maior produtor mundial de petréleo, apesar
de toda a controvérsia quanto ao modo de exploracdo, bem como
possiveis e/ou comprovados danos ambientais as aguas subterraneas e
superficiais e ao ar (ZOU et al., 2015; ANNEVELINK; MEESTERS;
HENDRIKS, 2016). No caso especifico brasileiro, o cenario sofre varias
transformagdes, como na fronteira de exploracdo em aguas profundas e
ultra profundas. O petrdleo é parte integrante da seguranca energética do
pais, portanto exige-se que a disponibilizacdo e o uso dessa forma de
energia desencadeiem-se na melhor utilizacdo possivel desse recurso
finito. Enfatiza-se, ainda, a realidade dos campos de extra¢do nacional
que, por possuirem caracteristicas de 6leos extrapesados, necessitam da
adicdo de diluente, a fim de reduzir tanto a densidade quanto a
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viscosidade da mistura, para proporcionar um melhor escoamento. Desta
maneira, a obtencdo deste diluente na area maritima (offshore) é
almejada, visto que representaria maior vantagem econdmica, € menor
risco de poluigdo ambiental, ao reduzir o numero necessario de
transferéncias pelas unidades flutuantes de producdo, estocagem e
transferéncia de 6leo (Floating, Production, Storage and Offloading —
FPSO).

Apbs a etapa de exploracdo, segue-se a producdo, o transporte e 0
refino. Nesta Ultima, compostos quimicos presentes em um petroleo sdo
destilados em varios pontos de corte (cut points). Exemplos dessas
fracbes sdo: a gasolina, a nafta, o querosene, o gas 6leo, o 6leo
combustivel, nas quais os compostos estdo compreendidos entre
distintos valores de pontos de orvalho (dew points). Em todos o0s casos,
a separacdo € realizada por meio de unidades de destilagdo
multicomponentes.

Na cadeia petrolifera, as colunas de destilacdo sdo os principais
consumidores de energia, possuindo baixa eficiéncia energética, entre
5% a 20% (GUTIERREZ-GUERRA et al., 2014). Neste contexto, é
necessario adotar praticas, ndo convencionais a coluna de destilacédo, ja
na fase de projeto ou em operagdo, com o intuito de reduzir os recursos
energéticos e hidricos durante a operagéo da unidade de destilagdo. Para
isto ser vidvel, estudos por simulagdes, por plantas pilotos e/ou plantas
reais fazem-se necessarios a fim de que a indUstria migre e prefira essas
novas formas mais eficientes (DEJANOVIC; MATIJASEVIC; OLUJIC,
2010; KISS, 2014; IWAKABE et al., 2006). Exemplos relacionados a
esta pratica podem ser citados no caso de colunas com pré-fracionadores
internos a coluna (parede dividida), ou com recompressdo de vapor
(bombas de calor), ja empregadas em alguns casos industriais
constatando-se a reducdo energética. No entanto, tais aplicagdes
exigiram apenas pequenas adaptacdes em unidades ja existentes e ndo
consistem de novas praticas adotadas desde a concepcao de um projeto.

Uma alternativa promissora é a utilizacdo de colunas de
destilacdo por filme descendente. A principal caracteristica deste tipo de
unidade é a formacdo de um filme liquido de pequena espessura que
escoa no sentido longitudinal da superficie interna do duto de destilacdo
na posicdo vertical. O escoamento da mistura na forma de filme
proporciona um aumento na transferéncia de massa e de calor, e
consequentemente uma reducdo no consumo de energia da unidade.
Para que esta alternativa seja utilizada industrialmente é necessario
aumentar a area de troca térmica, que é possivel de ser realizada ao
construir a unidade com um feixe de tubos, por exemplo.
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No Laboratério de Controle e de Processos de Polimerizacdo
(LCP), ligado ao Departamento de Engenharia Quimica e Engenharia de
Alimentos desta Universidade, os estudos desenvolvidos na &rea de
separacdo de processos consideram as novas formas de fornecimento de
calor a uma unidade de destilagdo bem como novas concepgles de
operagdo deste processo. Para tanto, duas unidades de destilacdo estdo
instaladas, uma fracionada (convencional) e uma de coluna de filme
liquido descendente.

A respeito da coluna convencional, contendo pratos perfurados,
Marangoni (2005) verificou a distribuicdo de energia necessaria ao
funcionamento da unidade entre os pratos. Com isso uma estratégia de
controle com acgdo distribuida nos pratos para minimizar os transientes
de operacdo foi proposta. A coluna automatizada utiliza a tecnologia
Foundation Fieldbus, que permite supervisionar e controlar a unidade
possibilitando que sejam testadas estratégias de controle avancgadas,
como cascata e feedforward para controlar a vazao de alimentacéo e o
nivel da base (PASETTI, 2005). Teleken (2009) representou, por meio
da fluidodindmica computacional, o escoamento liquido-vapor em prato
perfurado desta unidade de destilagdo. Posteriormente, Werle (2012)
desenvolveu modelos inferenciais empregados pelo controlador para
manipular o set point de alguma variavel controlada de forma a corrigir
uma propriedade fora da especificagdo, realizando-se as simulagfes no
software Hysys®.

No caso da unidade de filme liquido descendente, uma nova
forma de fornecimento de energia foi proposta pelo uso de tubos de
calor (termossifdo do tipo camara de vapor) com o intuito de distribuir
axialmente a energia fornecida a unidade. (TAVARES, 2010). Em
conjunto, propds-se um sistema de distribuicdo da alimentacdo para a
formacdo do filme liquido (TELEKEN, 2013) e foram destiladas, em
pressdo atmosférica, misturas binarias em uma unidade de vidro
(PARISOTTO, 2013). Os resultados viabilizaram a construcdo de uma
unidade de aco, fruto da cooperacdo com o Laboratério de Tubos de
Calor (LABTUCAL), ligado ao Departamento de Engenharia Mecanica
da mesma Universidade, por meio da continuidade do projeto
denominado “Desenvolvimento de tecnologia de destilagdo por tubo de
calor” (DESTUBCAL). Na unidade de aco foram destiladas misturas
bindrias de trietilenoglicol-agua (PERUZZO, 2013) e de
monoetilenogligol-agua (PIRES, 2016). Este ultimo apresentou a
proposta do uso da destilacdo em série direta, na qual a corrente da base
da primeira coluna de destilacdo foi utilizada para compor uma nova
mistura que é destilada na unidade. Recentemente, dentro desta linha de
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investigacdo, Parra (2017) processou uma mistura binaria de etanol-agua
em uma série direta composta por trés colunas.

Neste contexto, sendo relevantes os resultados j& alcancados com
a utilizagdo da coluna de filme descendente para separag¢do de misturas
binarias, neste trabalho propde-se a investigacdo da separag¢do de uma
mistura multicomponente, especificamente a nafta sintética. Também
verificou-se a destilacdo da nafta alquilada nessa unidade. No cenrio de
exploragdo de petréleo, a nafta possui um relevante uso como diluente
de fracOes pesadas de petrdleo. No entanto, conforme ja citado, é
necessario realizar a separacdo desta fracdo do O6leo no refino e
transportar tal diluente até o local de exploragdo, demandando custos
elevados. O emprego de unidades de destilagdo diretamente no local da
exploracdo, de forma a obter tal diluente, é limitado devido as
caracteristicas construtivas de colunas convencionais, entre estas, a
altura das unidades. Os estudos realizados com a proposta de unidade de
filme liquido descendente com fornecimento de calor por termossifdo
demonstram que a reducdo de energia necessaria em uma unidade com
dimensdes reduzidas.

No entanto, é necessario ainda avaliar estudos relacionados ao
desempenho da unidade para operagdo com hidrocarbonetos, com o
conceito de separagdo de uma fracdo da mistura a ser utilizada como
diluente, bem como da separagdo de misturas multicomponentes, como
0 caso da nafta. Uma vez que ndo se tem conhecimento de investigacdes
relacionadas ao emprego de uma unidade similar, operando em pressao
atmosférica, para tal finalidade, considera-se esta proposta de tese
relevante para o setor de petrleo e gas. Em relacdo as colunas
convencionais, jA é realidade a destilagdo multiplo-efeito, ou seja,
aquelas nas quais se faz a utilizacdo de uma sequéncia de colunas.
Porém a investigagdo do comportamento das  misturas
multicomponentes em colunas de filme descendente ndo foi avaliada.

11 OBJETIVO GERAL

O objetivo geral deste trabalho é analisar a separacdo
multicomponente de nafta sintética em uma coluna de destilagcdo de
filme descendente.

1.2  OBJETIVOS ESPECIFICOS

Quanto aos objetivos especificos tem-se:filme
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a)

b)

e)

propor condi¢fes operacionais para processar a nafta
sintética, a partir de simulagdes no software Hysys® de
unidades convencionais de destilagdo;

analisar e comparar as formas de fornecimento de
energia ao processo de destilagdo por filme descendente,
de modo a obter a partir de um planejamento
experimental a melhor condigdo experimental na
separacao da nafta sintética;

propor a destilacdio em série de uma mistura
multicomponentes para a obtencdo de fracGes
especificas, de modo a enriquecer a fragcdo massica do
componente chave leve;

determinar as eficiéncias energética e exergética do tubo
de destilacao;

realizar a destila¢do de uma mistura multicomponente de
nafta alquilada.

1.3 ESTRUTURA DO TRABALHO

Este trabalho esta estruturado em 5 capitulos. Neste primeiro foi
apresentada a introducdo, contextualizando e justificando o trabalho. No
Capitulo 2 é apresentada a revisdo bibliogréfica, abrangendo as colunas
convencionais e ndo convencionais utilizadas na destilagdo de misturas
multicomponentes. Descreve-se com mais detalhes a fracdo a ser
destilada, a nafta. Na sequéncia apresenta-se a metodologia utilizada
neste trabalho no Capitulo 3. Os resultados e discussdes sdo
apresentados no Capitulo 4. As conclusfes sdo descritas no Capitulo 5.
Por fim sdo apresentadas as referéncias bibliogréaficas utilizadas.






2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

Neste capitulo s8o descritos aspectos relacionados as colunas
convencionais e ndo convencionais de destilacdo. Apé6s a énfase a
coluna de filme descendente, utilizada neste trabalho, aborda-se o
material a ser destilado — uma frag&o tipica da industria do petréleo, ou
seja, a nafta petrogquimica.

2.1 COLUNAS DE DESTILACAO CONVENCIONAIS

A modernizacdo de um determinado processo de destilagdo pode
ser alcancada por varias maneiras. Por exemplo, com 0 uso mais
eficiente dos equipamentos disponiveis, com o ajuste das condi¢Ges de
operagdo, com a substituicdo dos elementos internos da coluna, uso de
pratos ou recheios, rearranjo das colunas existentes em uma sequéncia
mais complexa, ou com o emprego de correntes laterais. Também se
utilizam mais de uma dessas praticas ao mesmo tempo (RESETARITS;
REBEAU; THURBER, 2015; OLUJIC et al., 2009).

A titulo de exemplificagdo, no caso da existéncia de uma Unica
coluna de destilacdo, Lee e Long (2014) mencionam que a integragédo
energética pode ser adotada de inimeras formas, como na utilizacéo de
bombas de calor, na divisdo da alimentagdo, no uso de refervedores ou
condensadores laterais, e em mudancas na pressdo de operacdo. Estas
implicam na reducdo das quantidades necessarias de utilidades do
processo (DHOLE; LINNHOFF, 1993).

No que diz respeito a destilacdo convencional, essa pratica ja é
adotada em varias industrias, uma vez que a principal desvantagem
desse processo de separagdo S40 0S custos operacionais que podem
atingir até 50% dos custos da unidade, conforme citado por Kiss e
Bildea (2011). Este fato é compreendido pela necessidade em fornecer
calor ao refervedor da coluna de destilagdo e, a0 mesmo tempo, pela
remocdo de uma quantidade similar de calor pelo condensador da coluna
(BRUINSMA; SPOELSTRA, 2010), que implicara na separacdo
desejada dos componentes. De fato, uma desvantagem da destilacdo é a
baixa eficiéncia energética.

Ao serem projetadas, colunas de destilagdo convencionais
necessitam que as questdes de pressdo de operagdo, vazao de refluxo,
condi¢Oes da alimentacdo e do condensador sejam analisadas com maior
rigor para que uma maior eficiéncia seja atingida (SMITH, 2005). A
menor pressdo implica na reducdo do calor latente de vaporizacdo dos
compostos, na diminuicdo da temperatura do refervedor e do
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condensador. De um modo geral, esta é a alternativa adotada. A vazdo
de refluxo esté diretamente associada a quantidade de energia necessaria
a coluna, e é inversamente proporcional aos custos de construcdo da
coluna, como pode ser observado na Figura 2.1 (a). Faz-se mengdo a
Nakaiwa e Ohmori (2009) ao proporem o uso do termo descontrugdo,
detuning, a mudangas de um processo do estado ideal para um estado
factivel, ou de outra forma, a economia de energia seria tdo préxima
guanto aos limites tedricos possiveis, como apresentado em (b) na
mesma figura.

Figura 2.1 — Custo da implantacdo de uma coluna de destilagdo convencional e
estado ideal de um processo genérico.
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Fonte: Adaptado de Smith (2005) e Nakaiwa e Ohmori (2009).

Neste contexto, para reduzir os custos de capital e operacional, as
indastrias que utilizam colunas de destilacdo tém opgdes de, ou
modernizar as unidades ja& em operagdo, ou utilizar uma coluna néo
convencional. Especificamente na indUstria petrolifera, a destilagdo
multicomponente de um 6leo cru é realizada em geral em duas unidades.
A primeira é a torre atmosférica de destilacdo e a segunda é a torre a
vacuo. Em ambas ha correntes de retiradas laterais que fornecem
produtos que possuem caracteristicas especificas necessarias para
posterior comercializagdo. Assim sdo separados por faixas de ebulicdo
0s indmeros compostos, como exemplo a nafta. A presenca de
composi¢des multicomponentes em cada grupo demonstra a dificuldade,
por questdes financeiras e, portanto energética, para proceder a uma
separacdo mais seletiva. E este quesito pode ser solucionado pela
implantacdo das novas tecnologias ndo convencionais uma vez que 0
objetivo principal de um processo de destilacdo é de obter o maximo
rendimento com o menor dispéndio de energia. E isso pode ser realizado
modificando-se a configuracdo da coluna e por modificar uma sequéncia
de colunas, ou por utilizar ambas simultaneamente.
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2.2 COLUNAS DE DESTILACAO NAO CONVENCIONAIS

A divisdo das formas ndo convencionais de destilacdo é bem
caracterizada por Kiss (2014). Nesse trabalho destacam-se as colunas de
destilagdo com paredes divididas, as assistidas por bombas de calor, as
com integracdo interna de calor, as de destilacdo ciclica, destilagdo
reativa, destilacdo por membrana e destilacdo de alta centrifugacgéo.
Merecem destaque, na area da industria petrolifera, as quatro primeiras
mencionadas e estdo descritas na sequéncia deste trabalho. Contudo,
ressalta-se a auséncia da mencdo a coluna de destilacdo de filme
descendente, compreendida por haver poucos estudos no meio cientifico
e industrial, e que € objeto de estudo deste trabalho.

2.2.1  Colunas de paredes divididas

No intuito de separar uma mistura multicomponente com n
componentes por destilacdo, faz-se necessaria uma sequéncia de n-1
colunas. A separagdo de uma mistura com trés componentes, A (mais
leve), B (intermediario) e C (mais pesado), é representada na Figura 2.2,
onde em (a) e (b) representam-se as sequéncias direta e indireta,
enquanto que (c) é a configuracdo denominada Petlyuk.

Figura 2.2 — Separagdo de misturas multicomponentes: sequéncia direta (a),
sequéncia indireta (b) e Petlyuk (c).

(a) (b)
Fonte: Adaptado de Yildirim, Kiss e Kenig (2011).

A configuracdo Petlyuk é mais eficiente termicamente, pois as
correntes de vapor e liquido que saem da primeira coluna sdo conectadas
a segunda coluna diretamente (YILDIRIM; KISS; KENIG, 2011). E
denominada na literatura como coluna de destilacdo acoplada
termicamente. H4 uma reducdo de 30% nos gastos energéticos na
configuracdo Petlyuk quando comparada com as sequéncias direta e
indireta (SCHULTZ et al., 2002; ASPRION; KAIBEL, 2010).
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Durante a operacdo da coluna Petlyuk hd a necessidade que a
pressdao do fundo do pré-fracionador seja menor que a da coluna
principal, enquanto que a pressdao do topo deve ser maior que a da
coluna principal, o que acarreta dificuldades no controle (AGRAWAL,
1999). A complexa influéncia da pressdo de operacdo afeta a
volatilidade relativa entre os componentes, altera a vazéo e a densidade
do vapor, e ocasiona inundagdo (KISTER, 1992; LIU; JOBSON, 1999).
Por esta razdo, mesmo com esta configuragcdo aceita industrialmente,
ainda existe espaco para o estudo de melhorias do ponto de vista
energético em unidades de destilacéo.

A realizacdo da integracdo das duas colunas Petlyuk em apenas
uma € definida como uma coluna de parede dividida (Dividing-Wall
Column — DWC). Representada na Figura 2.3, esta configuracdo €
também denominada como Kaibel (KAIBEL et al., 2006). Neste caso, é
introduzida uma parede divisoria ao longo do comprimento de toda ou
de parte da coluna, sendo que a parede também pode estar deslocada em
relacdo ao topo, ou ao fundo da coluna, e ao didmetro, e pode ser ainda
inclinada ou multidividida (DEJANOVIC; MATIJASEVIC; OLUIJIC,
2010). Ainda, pode nao ser soldada a coluna, Jansen et al. (2014)
afirmam que a espessura das paredes ndo soldadas é em geral de 1,5 mm
a 2 mm. A alimentagdo é introduzida na se¢édo de pré-fracionamento e é
defletida pela parede, a partir da qual os componentes mais leves,
representados por A, seguem para cima e 0s mais densos, C, para baixo,
porém os componentes intermediarios, B, dividem-se nas direcGes
descritas anteriormente.

Figura 2.3 - Representagdo esquematica de uma coluna de parede dividida em
diagonal (a) e descentralizada (b), e fotografia em detalhe da parede
descentralizada da empresa Montz (c).
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Fonte: Adaptado de Kaibel et al. (2006) (a) e (b), e Asprion e Kaibel (2010) (c).
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No topo da secdo da coluna de parede dividida ocorre a divisdo
dos liquidos que escoam pela coluna para parte destes percolar a secao
de pré-fracionamento e outra parte para a coluna principal. Ha a
necessidade de dividir o vapor que ascende a coluna nas duas partes
referidas. Devido ao acoplamento dessas duas variaveis, o ajuste das
divisdes dificulta a controlabilidade da destilagio (STRANDBERG;
SKOGESTAD; HALVORSEN, 2010).

Os principais beneficios, comparados a cléssica destilacdo
continua, sdo o alto rendimento termodindmico devido a redugdo dos
efeitos de remistura das fases promovendo uma reducdo entre 25 % a
40% do gasto energético, além de elevada pureza para todas as
correntes de saida, reduzidos custos de manutencdo e a reducdo dos
custos de investimento de até 30 % (GORAK; OLUJIC, 2014). Porém,
ha algumas limitagBes quanto a pressdo de operagdo, aos tamanhos
maiores de didmetro e altura da coluna, e & grande amplitude de
temperatura ao longo de toda coluna (DEJANOVIC; MATIJASEVIC;
OLUJIC, 2010). E em alguns casos pode haver um gradiente de
temperatura lateral, superior a 30 °C, o que ndo ocorre na coluna
convencional (JANSEN et al., 2014), e desta maneira provocar a
curvatura da coluna (ASPRION; KAIBEL, 2010).

Uma aplicacdo multiproposito com trés modos de operacdo €
descrita por Staak et al. (2014), e abrange a coluna de parede dividida
utilizada em uma industria de processamento quimico, com mais de dois
anos de campanha. Em virtude de novas demandas relacionadas a varias
formas de operacéo, os autores descrevem como vantagens o alto grau
de automacdo, de rendimento, da qualidade dos produtos, do grau de
flexibilidade, e o baixo investimento e custos energéticos. O sistema
pode operar ou em modo batelada, ou com pré-fracionador, ou com pés-
fracionador.

As aplicacBes industriais na separacdo de misturas com trés
componentes da coluna de parede dividida sdo exploradas pela empresa
BASF GE, com mais de 70 unidades em operacdo, sendo construidas
pela empresa Montz GmbH, geralmente com recheios (YILDIRIM,;
KISS; KENIG, 2011). E também sdo utilizadas colunas de paredes
dividas em colunas reativas (JEFFREY; SCOTT; BRUCE 2018).

2.2.2  Colunas de destilagdo assistidas por bombas de calor
Uma bomba de calor é um dispositivo que transfere o calor de um

local para o outro, ou seja, de uma fonte para um sumidouro, por meio
do trabalho mecanico (MCMULLAN, 2003). Portanto, ocorre a
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transferéncia de calor de uma fonte de baixa temperatura para um
sumidouro de calor de alta temperatura, no sentido contrario ao do
convencional. O sistema de bomba de calor em uma coluna de
destilagdo é usado para conduzir a energia retirada do condensador para
o refervedor. Assim, as recompressdes térmica e/ou mecanica do vapor
sdo tecnologias utilizadas para conduzir o calor pela recompressdo do
destilado.

As principais configuragdes aplicadas aos processos de separacdo
sdo representadas na Figura 2.4 (KISS, 2013) onde se observa em (a) o
modelo de compressao de vapor (Vapour Compression - VR), em (b) o
modelo de recompressdo de vapor mecénico (Mechanical Vapour
Recompression - MVR) e em (c) o modelo de recompressédo de vapor
térmico (Thermal Vapor Recompression - TVR). Salienta-se que 0s
elementos externos a coluna — o compressor, o ejetor e valvula de
expansdo — podem ser complementados em colunas ja em operagao.

Figura 2.4 - Principais configuracGes de colunas de destilagdo assistidas por
bombas de calor.
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Fonte: Adaptado de KISS (2013).

Dentre os trés modelos, a recompressdo do vapor apresenta as
maiores vantagens econdmicas (FONYQO; BENKO, 1998), e é benéfica
para misturas que possuam pontos de ebuli¢do proximos a 30 °C entre si
(BRUINSMA; SPOELSTRA, 2010) e para colunas que tenham pequena
queda de pressdo e operem a baixas temperaturas (FELBAB et al.,
2013). Constituem, portanto, uma maneira de modernizar o sistema de
destilagdo com maior eficiéncia termodindmica. Modla e Lang (2014)
citam o n-hexano, n-pentano, etanol e iso-propanol como exemplos de
fluidos de transferéncia de calor comumente utilizados nesta forma de
destilacéo.

O aumento do desempenho de uma coluna assistida por
recompressdo de vapor foi demonstrado por Waheed et al. (2014), sendo
comparada aos dados fornecidos por uma refinaria. Cinco modelos
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diferentes de recompressdao foram abordados em uma unidade
deetanizadora que foi alimentada com uma unidade de hidrotratamento e
estabilizacdo de nafta.

A eficiéncia dos compressores, 0 superaquecimento, as perdas
nas valvulas, assim como a temperatura, principal for¢a motriz, exigem
um método para melhorar o desempenho de uma bomba de calor, o que
impede a implementacdo na industria (VAN DE BOR; INFANTE
FERREIRA, 2013).

2.2.3  Colunas com integracéo interna de calor

A coluna de destilacdo com integracdo interna de calor (Heat-
Integrated Distillation Column - HIDIiC) é a forma mais radical de
projeto de bomba de calor, fazendo o uso da integracdo energética
interna, ou seja, toda a se¢éo de retificacdo da coluna torna-se uma fonte
quente (alta pressdo), enquanto que o esgotamento — stripper — € uma
fonte de sumidouro (baixa pressdo). O vapor que sai da se¢do de topo do
esgotamento sofre compressao, sendo enviado até a se¢do de retificacao,
contendo desta forma mais energia, permitindo que a coluna opere com
menor diferenca de temperatura (JANA, 2010).

Portanto, na configuracdo HIDIC o compressor opera apenas na
secao de retificacdo, e ndo em toda a coluna como é o caso das unidades
assistidas por bombas de calor. Por esta razdo, a operacdo de uma
HIDIC implica em menor razdo de compressdo e assim em menor aporte
de energia ao compressor (DE RIJKE, 2007).

Na Figura 2.5 é apresentado um esquema de uma coluna
integrada energeticamente. Como principal vantagem tem-se a elevada
eficiéncia energética, e idealmente o refluxo externo e a operacdo do
refervedor podem ndo ser necessarios, ocasionando um potente aumento
das técnicas internas de integracdo energética (HUANG et al., 2007). De
modo similar as colunas de paredes divididas, pode ser vantajoso 0 uso
de diferentes tamanhos e/ou posi¢cdes em que as sec¢Oes de retificacdo e
esgotamento sdo montadas, permitindo a formacdo de diversos
acoplamentos.
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Figura 2.5 - Diagrama esquematico de uma coluna de destilagdo com integracéo

interna de calor (HIDIC).
- Compressor

BD
—
Sentido do
fluxo de calor
Coluna de Coluna de
esgotamento B retificagdo

L )

Valvula de expansdo

Fonte: Adaptado de Iwakabe et al. (2006).

Dois conceitos utilizados nesta tecnologia sdo as estruturas ideais
ou parciais. No modo ideal, considera-se que ndo hé necessidade do uso
tanto do refervedor quanto do compressor. Este representa a forma mais
econbmica. No caso real ha a necessidade de ambos o0s equipamentos,
pois a transferéncia de calor entre as se¢des ndo € suficiente para
promover a destilagdo necesséria.

AplicacBes da forma ideal sdo encontradas na separagdo de
misturas que possuem pontos de ebulicdo proximos (HUANG et al.,
2007; IWAKABE et al., 2006), nas operagfes de destilagdo extrativa,
com o emprego de um solvente adicionado para alterar a volatilidade
relativa dos componentes originais (ABUSHWIREB; ELAKRAMI,
EMTIR, 2007), e nas operagdes de destilacdo com mudancas de presséo,
pressure-swing distillation, desde que o aze6tropo a ser separado seja
sensivel a pressdo (HUANG et al., 2008).

Wakabayashi e Hasebe (2014) desenvolveram uma metodologia
para a aplicacdo do diagrama de Ponchon Savarit, entalpia versus
composicdo, para um sistema multicomponente em coluna HIDIC. E,
além disso, avaliaram por meio de um estudo de caso baseado em escala
comercial a separacdo de xilenos de hidrocarbonetos pesados C9. Na
simula¢do da coluna HIDIC, um novo arranjo na configuracdo dos
trocadores de calor foi adotado ao utilizarem estes acompanhados por
um termossifao. Comparando-se os dados obtiveram um incremento de
50 % na economia de energia. Foram utilizadas as predi¢bes das
propriedades do modelo pela equa¢do de Soave-Redlich-Kong (SRK).
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As pesquisas em torno dessa tecnologia devem ter seus esforcos
centralizados na obtencdo dos modelos matematicos envolvidos. O
projeto da unidade também deve contemplar caracteristicas como
mudanca do didmetro da coluna ao longo do comprimento das se¢fes de
retificagdo e esgotamento (ASO et al., 1998), o aumento da &rea de
transferéncia de calor nas estruturas empacotadas (BRUINSMA et al.,
2012), o aumento da pressdo de operacdo (XU et al., 2014) e a
necessidade da alta razdo de compressdo, ou seja, entre a pressao da
coluna na retificagdo e a pressdo da coluna no esgotamento (DE RIJKE,
2007). Nesta forma de operagdo, acrescenta-se a existéncia de multiplos
estados estacionarios ocasionados por entradas e/ou saidas multiplas,
implicando em um controle complexo da unidade. E 0 mais importante,
devem ser desenvolvidos mais trabalhos experimentais como enfatizam
Naito et al. (2000).

2.2.4  Colunas de destilacéo ciclica

Outra rota de intensificagdo de processos na destilacdo é a
destilagdo ciclica. Consiste de duas formas operacionais: em um
primeiro periodo ocorre o escoamento de vapor pela coluna enquanto a
quantidade de liquido permanece constante, e em um segundo periodo
enquanto o liquido escoa a vazéo de vapor é suprimida (MALETA et al.,
2011). A aplicagdo deste modo de operacdo em uma unidade de
producdo de alcool foi apresentada por Maleta et al. (2011). Os
resultados obtidos mostraram um aumento de 4,5% na recuperacdo do
alcool produzido.

A destilagcdo ciclica pode ser aplicada a colunas de pratos
perfurados desde que certas recomendacdes sejam consideradas,
conforme indicado por Bildea, Patrut e Kiss (2014). Esta configuracdo
permite que ocorra um aumento no rendimento da separacdo e menor
dispéndio de energia. Os autores realizaram simulagfes com o software
Aspen Plus 6.0 considerando a ndo linearidade do sistema, a ndo
idealidade do equilibrio liquido-vapor e a dependéncia da pressdo com
respeito ao escoamento do liquido e do vapor. Assumiram a existéncia
de estagios ideais, iguais calores de vaporizacdo, uma perfeita mistura
em cada estdgio e a alimentacdo da coluna na forma saturada.
Constataram que as colunas de destilacdo ciclica podem ser controladas
ajustando a vazdo de refluxo e de vapor, de modo que as temperaturas
no topo e no fundo permanecam no ponto de operacao (set point). Tanto
0 tempo de operacdo quanto a vazdo do vapor, na operacdo ciclica,
foram maiores que a do liquido.
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Se comparado aos outros processos de intensificacdo utilizados
nas colunas de destilacdo, a operacdo ciclica ndo se revela promissora
devido as rejeicdes aos modos de opera¢do em uso industrialmente.

2.2.5 Destilagdo molecular

Na destilacio molecular a evaporacdo parcial do liquido
alimentado é realizada a baixa pressdo (2 Pa a 20 Pa), e a distancia entre
as areas de condensacio e evaporacdo sdo pequenas (2 cm a 5 cm)
(LAORETANI; IRIBARREN, 2018). Nao ha a ebuli¢cdo do liquido e
nem ha o equilibrio entre as fases. O filme liquido percola a superficie
do evaporador. Parte das moléculas evapora e é condensada na
superficie do condensador. A distancia entre as superficies é da ordem
do livre percurso médio das moléculas.

Com este nivel de vacuo, a destilacdo permite implementar
separacbes a temperaturas mais baixas que as de uma coluna
convencional, o que reduz o risco de decomposi¢cdo dos compostos
sensiveis a temperatura. Ha também um baixo tempo de exposicdo a
temperatura de trabalho, devido ao baixo tempo de residéncia neste tipo
de equipamento. Em processos industriais, mais de um estagio de
separacdo é necessario para a obtencdo das especificacdes desejadas
(YU; YUAN; ZENG, 2015).

2.2.6 Escoamento em filme descendente

Existem vérios estudos relacionados ao escoamento de liquidos
na forma de filme descendente em varios equipamentos utilizados nas
mais diversas aplicacBes no campo da engenharia. Os exemplos de
aplicacdo abrangem evaporadores da indistria de cristalizacdo
(PEHLIVAN; OZDEMIR, 2012; SEADER; HENLEY; ROPER, 2011),
plantas de dessalinizacdo da dgua do mar (ABRAHAM; MANI, 2015;
HOU; BI; ZHANG, 2012), trocadores de calor por filme utilizados na
tecnologia criogénica, na remocdo de espécies gasosas por absor¢do
(INCROPERA et al., 2007) e aplicacOes de revestimentos (KISTLER,;
SCHWEIZER, 1997; WANG et al., 2010).

Muitos pesquisadores analisaram o fenémeno do escoamento de
filme descendente em placas planas inclinadas ou verticais (KAPTIZA,
1965; WANG; LUDVIKSSON; LIGHTFOOT, 1971; YU; ZENG; YU,
2006). Também ha estudos em tubos com o escoamento do filme liquido
na parte externa (WANG et al., 2010; YOSHIOKA; HASEGAWA,
1975), e por fim, em colunas nas quais o escoamento é realizado na
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parte interna (COLLINS; DECKER; MURRAY, 2013; CRAUSE;
NIEUWOUDT, 1999; JACKSON; CEAGLSKE, 1950; WEISE;
SCHOLL, 2009). Do ponto de vista cientifico, o escoamento
caracteriza-se por um problema de contorno livre, hi a ocorréncia da
interface gas-liquido, justificando parte do interesse no estudo do
fenémeno.

Quanto aos fluidos processados no escoamento na parte interna
de uma coluna, ha substancias puras (CRAUSE; NIEUWOUDT, 1999
KARIMI; KAWAUJI, 1998; MANOUCHEHRI; BANISTER; COLLINS,
2015; WEISE; SCHOLL, 2009), misturas binarias (KRUPICZKA;
ROTKEGEL, 1997), misturas ternérias (DRIBIKA; SANDALL, 1979)
e misturas mais complexas (SAIFUTDINOV et al., 2009). Na Tabela
2.1 ¢é apresentado um resumo que contém os respectivos fluidos e as
principais condi¢Bes experimentais utilizadas com rela¢do aos trabalhos
citados.

Foram realizados estudos com fluidos tanto polares quanto
apolares. O comprimento do tubo interno na maioria dos estudos era
superior a 1 m, enquanto que o diametro era inferior a uma polegada. As
condigcBes experimentais no que diz respeito a temperatura abrangeram,
tanto uma elevada variacdo de temperatura, quanto o modo isotérmico.
Os escoamentos dos fluidos na parte interna do tubo foram realizados
em uma ampla faixa de vazdo, onde se encontram exemplos de
escoamentos laminares, inferiores a 600 para o nimero de Reynolds, e
escoamentos turbulentos. A utilizagdo de apenas um fluido escoando na
parte interna € justificada como objetivo de caracterizar o
comportamento ondulatério do escoamento em fungdo das varidveis
mencionadas. Por exemplo, Karimi e Kawaji (1998) investigaram a
hidrodindmica do escoamento de filme descendente utilizando um
corante tracador fotocromatico adicionado ao fluido, o que permitiu as
medidas instantaneas de espessura do filme, e a obtencdo do perfil de
velocidade.
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Tabela 2.1- Fluidos e condi¢Bes experimentais utilizados no escoamento interno
de uma coluna de filme descendente.

E3

Di L Condicdes

- #
Fluidos (mm)  (mm) experimentais Ref.
Sustancias puras
Acetona, acetonitrila,
agua, etileno glicol, o5, 494 Isotérmico 1
metanol, tetracloreto de
carbono, tolueno
Isotérmico
Querosene 50,8 2040 Re (1408-6549) 2
51
Agua 76 1220 2-25 L'min™ 3
) 102
Agua, ciclohexanol, Re (0.7-1930
mon(_)etlleno_gllcol, 43 1255 A(T 40 °C ) 4
propileno glicol
Misturas binarias
, Re (150-600)
Isopropanol-agua n.d. n.d. 3-30% mol 5
Misturas ternarias
Benzeno-tolueno- 20-45% benzeno
; 22,1 1000 18-48% 6
etilbenzeno :
etilbenzeno
Multicomponentes
Feixe de tubos
Petréleo bruto nd. 1500 1250 kg-h™ 7

AT 350 °C

“Diametro interno; ~ Comprimento; *1 Crause; Nieuwoudt (1999); 2 Karimi; Kawaji
(1998); 3 Manouchehri; Banister; Collins (2015); 4 Weise; Scholl (2009); 5
Krupiczka; Rotkegel (1997); 6 Dribika; Sandall (1979); 7 Saifutdinov et al. (2009);
Re — nimero de Reynolds; AT — variagdo de temperatura, n.d. —ndo disponivel.
Fonte: Autor (2018).

No que diz respeito aos esfor¢os das pesquisas, muitas questoes
precisam ser mais bem compreendidas, por exemplo, os efeitos do
aquecimento sobre o escoamento do filme e os aspectos tridimensionais
envolvidos no escoamento. Para esclarecer a complexidade em um
escoamento por filme descendente, na Figura 2.6 é apresentada em (a)
uma fotografia extraida de Kalliadasis et al. (2012), em (b) uma
representacdo esquematica do movimento ondulatério presente neste
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tipo de fendmeno em uma placa lisa na posicdo vertical conforme
apresentado por Weise e Scholl (2009), em (c) e (d) as fotografias do
escoamento de agua em mesma vazdo, em um tubo vertical reto e
levemente inclinado, respectivamente (MANOUCHEHRI; BANISTER,;
COLLINS, 2015). Para efeito de comparacdo, mais simplificado, a
dindmica da formacdo das ondas em um escoamento de filme
descendente pode ser observada em uma janela de vidro em um dia
chuvoso.

Figura 2.6 — Fotografia e representacdo esquematica do movimento ondulatério
gerado em um escoamento por filme descendente, em (a) e (b), respectivamente,
em (c) escoamento no interior de um tubo vertical e em (d) tubo vertical
inclinado em 10°.

Filme laminar
ondulatério

Filme ondulatério

Filme descendente
- Parede

Fonte: Apadtado de Kalliadasis et al. (2012) (a), Weise e Scholl (2009) (b),
Manouchehri, Banister e Collins (2015) (c) e (d).

Devido as dificuldades em medir a espessura do filme e a relagdo
entre o valor da espessura e 0 raio do tubo ser baixa é utilizada a
aproximacdo desse escoamento a uma superficie plana na vertical, sendo
assim desprezados os efeitos de curvatura da parte interna da tubulagéo
(WANG; LUDVIKSSON; LIGHTFOOT, 1971). Algumas técnicas sdo
encontradas na literatura com o objetivo de determinar a espessura do
filme. Por exemplo, Zhang, Wang e Peng (2000) relataram que a
espessura do filme escoando no lado externo de um tubo esta entre
0,5mm a 0,9 mm. Chinnov e Abdurakipov (2012) apresentam o
escoamento tridimensional do filme obtido com o uso de técnicas de
infravermelho e fluorescéncia.

Com o0 aumento do valor do nimero de Reynolds surgem ondas
na superficie do filme que ocasionam distirbios no processo do
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escoamento intensificando a transferéncia de massa (HAIDL et al.,
2016). A expressdo do namero de Reynolds (Re) sofre uma modificacdo
para poder ser utilizada no escoamento por filme em fungdo das
dificuldades para determinar a espessura do filme (WEISE; SCHOLL,
2009), sendo utilizada a expressdo apresentada na Equacéao (2.1):

Re = 4-T (2.1)
u

onde, I representa a vazdo massica relacionada ao perimetro molhado

(kgrm™s™) e u é a viscosidade do fluido (Pa-s).

Baseado em estudo hidrodinamicos, trés regimes de escoamento
do filme podem ser observados, conforme ilustrado na Figura 2.6. Para
baixos valores, Re < 20, 0 escoamento é suave laminar e predominam os
fendmenos de difuséo, e considera-se o perfil de velocidade parabdlico.
Quando ocorre a transi¢do para o regime pseudo turbulento, laminar
ondulatério, hd um valor critico para o nimero de Reynolds, Re., que
depende das propriedades do sistema, e formam-se ondas senoidais. O
filme torna-se completamente turbulento, ondulatério, quando o nimero
de Reynolds atinge o valor de 1200 (HAIDL et al.,, 2016) e o
escoamento desenvolve a forma de “v” com os picos das ondas tendo
diferentes amplitudes e velocidades. Outros pesquisadores indicam que
0 comportamento ondulatério ocorre préximo a Reynolds de 4000 (YU;
ZENG; YU, 2006), o que mostra as divergéncias encontradas no meio
cientifico.

O valor do Re,, segundo Haidl et al. (2016), é funcdo apenas do
nimero de Kapitza, Ka, como descrito nas Equacbes 2.2 e 2.3. O
namero de Kapitza é razdo entre as forcas de tensdo superficial e as
forcas inerciais, e depende das propriedades do fluido, tensdo
superficial, ¢ (N-m™), massa especifica, p (kg'm™), viscosidade, 1 (Pa-s),
e da aceleracéo da gravidade, g (m's™).

1
Re, = 0,072Ka3 (2.2)

pa3 (2.3)
Quando had escoamento e a molhabilidade do fluido na éarea

disponivel ndo é preenchida, ocorre a ruptura do filme ou a presenca de
pontos secos. Neste processo, a ruptura do filme de um liquido saturado
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é um pouco diferente dageula de um filme sub-resfriado (KRUPICZKA,;
ROTKEGEL; ZIOBROWSKI, 2003). Isso deve-se ao fato de que a
superficie do tubo é mantida proxima & condicéo de saturacdo do fluido.
Por esta razdo, ndo ha variagdo da tensdo superficial ao longo do filme
devido ao efeito Marangoni (BUDIMAN; FLORIJANTO; PALEN,
1996) e o fluxo de calor para a ruptura € muito maior no filme sub-
resfriado. O efeito Marangoni, representado na Figura 2.7, relaciona os
movimentos na superficie de um fluido as diferencas dos valores da
tensdo superficial, que tém origem nas diferencas de temperatura ou
concentracdo em consequéncia das variac@es locais das transferéncias de
calor e massa.

Figura 2.7 — Representacdo do efeito Marangoni de um fluido escoando
verticalmente em uma superficie.
i
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Fonte: Adaptado de lwakabe et al. (2006).

N

No lado esquerdo da Figura 2.7 é apresentada a representacdo do
escoamento de um filme descendente em um tubo aquecido na auséncia
de ruptura do filme liquido. Enquanto que o lado direito é representada a
ruptura do filme, originada pelo efeito Marangoni, que é potencializado
pela distribuicdo de temperatura na parede do tubo aquecida.

2.2.6.1 Colunas de destilacdo de filme descendente
A principal caracteristica do sistema de destilacdo que opera por

pelicula de filme descendente é a formacdo de um filme liquido de
pequena espessura que escoa no sentido longitudinal da superficie
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interna do duto de destilacdo. Em virtude da baixa espessura € possivel
obter um elevado gradiente de temperatura na fase liquida,
proporcionando melhor transferéncia de calor e, também, de massa.
Outras vantagens sao: baixo tempo de contato entre o fluido processado
e tubo de destilagdo; queda de pressdo reduzida; baixa retencdo do
liquido, o que favorece a manipulacéo de fluidos perigosos.

Sobressai-se da consulta na literatura dois trabalhos ja
apresentados, a saber: Dribika; Sandall (1979) e Saifutdinov et al.
(2009). Além obviamente dos trabalhos do grupo de pesquisa no qual
este trabalho estd inserido que demonstram a reducdo da demanda
energética da coluna de destilacdo de filme descendente comparada a
coluna de destilagdo convencional, o que intensifica o interesse por esse
tipo de dispositivo.

Salienta-se um dispositivo comercializado industrialmente para o
processamento de misturas multicomponentes, denominado por Linas
Technology. Consiste em uma unidade de separacdo compacta,
patenteada por Saifutdinov et al. (2009), e que utiliza um fluido térmico
para promover a transferéncia de calor a pelicula formada no interior
dos tubos verticais, onde ocorre a destilagdo de filme descendente. E
possivel alterar o nivel do fluido térmico e assim reduzir os gastos
energéticos. Muitas das caracteristicas utilizadas pelo grupo de pesquisa
foram referenciadas nesse dispositivo, como proposta do conceito de
fornecimento de energia integral ao longo do tubo de destilacdo. No
entanto, ressalta-se que a proposta denominada Linas Technology requer
0 uso de vacuo para a separacdo, sendo esta considerada uma
desvantagem em relacdo a unidade que vem sendo investigada pelo
grupo de pesquisa desta Universidade.

2.2.6.2  Projetos desenvolvidos pelo grupo de pesquisa

Com o objetivo de esclarecer alguns aspectos primordiais ao
entendimento da destilacdo por filme descendente, apresentam-se nesta
secdo os trabalhos desenvolvidos pelo grupo DESTUBCAL. A proposta
de uma unidade de filme descendente com fornecimennto diferenciado
de calor vem sendo investigada pelos grupos de pesquisas do LCP
(Departamento de Engenharia Quimica e de Alimentos) e LABTUCAL
(Departamento de Engenharia Mecanica) desta Universidade.

A unidade tem como diferencial a operacdo em pressdo
atmosférica, o fornecimento de energia por termossifdo do tipo camara
de vapor (visa-se a reducdo energética) e dimensdes reduzidas. Sua
concepcdo engloba conceitos apresentados no trabalho de Saifutdinov et
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al. (2009), conforme ja citado. Na unidade em estudo, a utilizacéo do
termossifdo como fonte de calor permite a operacdo tanto em isotérmico
guanto com um gradiente de temperatura ao longo do comprimento da
camara de vapor (TAVARES, 2010).

O termossifao bifasico é um condutor de calor de alto
desempenho e é dividido em trés sec¢Bes: o0 evaporador, o condensador, e
uma secdo adiabatica que comunica as duas primeiras (TU; WANG,
1988). Contém no seu interior uma determinada quantidade de fluido de
trabalho que se encontra saturado, neste caso, agua e vapor d’agua.
Portanto, a transferéncia de calor ao duto de destilagdo é por calor
latente, correspondendo a se¢do de condensador do termossifdo
(HUIKATA; CHEN; TIEN, 1984). Neste trabalho essa regido ¢é
denominada como camara de vapor. A presenca de gases ndo-
condensaveis (ar atmosfércio, no caso), no interior da cAmara de vapor,
concentra-se na regido superior e altera o desempenho térmico do
termossifdo ao bloquear o vapor d’agua. Porém, a presenca desses gases
propicia que o conjunto da unidade de destilacdo seja operado
isotermicamente ou com perfil de temperatura axial. A primeira
condicdo é estabelecida ao realizar-se a purga de parte dos gases no
termossifdo com a coluna ja em regime permanente. Neste caso, a
camara de vapor opera com a mesma temperatura ao longo de toda a sua
secdo longitudinal (denominado neste trabalho de isotérmico). Na
segunda condicdo, devido a presenca de gases ndo condensaveis,
estabelece-se um valor inicial de pressdo na camara de vapor, de
maneira a promover um gradiente de aproximadamente 10 °C entre as
extremidades da camara de vapor. Neste caso, a operacdo é denominada
de perfil de temperatura.

A preocupacdo em estabelecer a melhor distribuicdo do liquido
no duto interno de destilacdo de vidro é primordial. E tal estudo foi
realizado por Teleken (2013), no qual por meio de modelagem
fluidodindmica do sistema foi projetado e avaliado o sistema de
alimentacdo que é utilizado até o presente momento.

Os estudos experimentais foram iniciados em uma unidade de
vidro, posteriormente construiu-se uma unidade de destilacdo de filme
descendente em aco inox (PARISOTTO, 2013). Foram realizados
experimentos para a separacdo de etanol/agua, e verificou-se que a
operacao com perfil de temperatura na cdAmara de vapor favoreceu maior
fracdo massica de etanol na corrente de destilado para esta separacao.

Uma outra mistura, trietilenoglicol/agua, foi avaliada na coluna
de filme, porém apenas operando isotermicamente (PERUZZO, 2013).
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Observou-se uma reducdo de 38% no consumo energético se comparado
a uma coluna convencional simulada no Hysys®.

Também realizaram-se estudos para a separacdo de
monetilenoglicol/agua em condicBes isotérmicas e com perfil axial de
temperatura na camara de vapor (PIRES, 2016). Verificou-se que apenas
duas unidades em série eram necessarias para obter a mesma separacao
encontrada em empresas do ramo de Petrdleo e Gas (P&G), e
observando-se ainda uma economia de 22% no consumo de energia.
Parra (2017) realizou o enriquecimento da fracdo volumétrica da mistura
etanol-agua ao utilizar uma série direta composta por trés colunas. A
mistura inicial, cuja fracdo foi de 0,1 em etanol, alcangou o valor de
0,83 no topo da terceira coluna, préximo ao ponto de azettropo da
referida mistura.

Nos projetos desenvolvidos pelo grupo evidencia-se o potencial
da unidade de destilacdo de filme descendente. A investigagdo da
capacidade de separagdo da unidade com misturas binrias vem sendo
demonstrada. Porém, até a presente data ndo foram realizados testes
envolvendo misturas multicomponentes, nem com derivados de
petréleo. A complexidade de separacdo de uma mistura
multicomponente é maior, e como as retiradas laterais ndo so possiveis,
é necessario operar com a configuracdo de colunas sequenciais, ou seja
em série.

2.2.7 Comparagdo entre as colunas ndo convencionais

A respeito das varias possibilidades de aplicagdo das colunas ndo
convencionais, sdo apresentadas na Tabela 2.2 as vantagens e
desvantagens de cada uma das tecnologias abordadas nesta revisao
bibliografica. Fica evidente, portanto, a necessidade em aprofundar os
estudos experimentais no que diz respeito a coluna de filme
descendente, objeto de estudo deste trabalho.



Capitulo 2 — Revisdo Bibliografica

47

Tabela 2.2 — Resumo das principais vantagens e desvantagens das colunas de
destilacdo ndo convencionais.

Tipo de coluna

Vantagens

Desvantagens

Parede dividida

Assistida por
bomba de calor

Integracao
interna de calor

Ciclica

Filme
descendente

Utiliza pratos ou recheio;
baixo custo de
manutencgéo; 25 % a 50%
de reducdo do gasto
energético.

Mistura com pontos de
ebulicdo préximos 30 °C.

Montagem de diversos
acoplamentos quanto as
secgOes; utiliza pratos ou
recheio; uso com
destilagdo extrativa; 60%
de economia em planta
piloto.

Facil implantacao.

Alta taxa de transferéncia
de calor; baixo tempo de
contato; reducdo da altura
da coluna; menor consu-
mo de energia; queda de
pressao reduzida.

Divisdo do liquido e do
vapor dificulta a contra-
bilidade; aplicada a
misturas de 3 a 4 com-
ponentes; gradiente de
temperatua lateral.

E necessario melhorar o
desempenho das
bombas de calor;
aumentar a eficiéncia
dos compressores.

Desenvolver modelos
matematicos; aumentar
0 numero de trabalhos
experimentais; levado
investimento; controle
dificil.
Pouca adocdo em
plantas industriais.

Poucos estudos prati-

cos; uso de feixes de

tubos para aumentar a
area de troca.

Fonte: Autor (2018).
2.3 NAFTA PETROQUIMICA

Nafta é um termo genérico usado na indlstria do refino do
petréleo correspondendo a fracdo liquida obtida nas unidades de
destilacdo atmosféricas, assim como sdo a gasolina, 0 querosene de
aviacdo, o 6leo combustivel, entre outros. Devido as inimeras formas de
obtencdo, outras defini¢cbes sdo encontradas. Por exemplo, na Petrobras,
a nafta é definida como a fracdo liquida do gas natural obtida no
processo primario de separacdo de campo, mantida na fase liquida nas
condi¢bes de pressdo e temperatura de separacdo, denominado desta
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forma, como condensado. Rahimpour, Jafari e Iranshahi (2013) citam
que a nafta é uma fracdo do petroleo cru, entre 15 a 30%, em massa, €
com ponto de bolha entre 30 °C e 200 °C.

Quimicamente, a nafta € composta por hidrocarbonetos alifaticos
saturados e insaturados, cilicos saturados e aromaticos. De acordo com
as faixas de ebulicdo, pode ser dividida em nafta leve, composta por
moléculas com 5 a 6 atomos de carbono e que tem ponto de bolha entre
30 °C e 90 °C, e a nafta pesada, constituida por moléculas com 6 a 12
atomos de carbono que tem ponto de bolha entre 90 °C e 200 °C
(ANTOS; AITANI, 2004). O termo nafta média é usado para os cortes
da fragdo pesada que ebulem abaixo de 150 °C e que contenha
principalmente hidrocarbonetos entre 7 a 9 atomos de carbono. Um
estudo que mostra a composi¢do quimica detalhada é apresentado em
Mckee et al. (2014), no qual mais de 200 compostos sao identificados.

Um método de teste padrdo € a utilizacdo da norma ASTM
D5134-13 (AMERICAN SOCIETY FOR TESTING MATERIALS,
2013) que detalha a andlise de amostras de nafta por cromatografia
capilar gasosa, desde que ndo possua mais 2 % de olefinas por volume
nas amostras. Outros métodos para a caracterizacdo da nafta sdo
resumidos por Speight (2002).

As caracterizagdes fisico-quimicas em amostras de tanques de
armazenamento de nafta foram apresentadas por Pandey et al. (2004).
Além do estudo de diversos parametros, que estavam de acordo com as
especificacles, apresentou-se a composi¢cdo do condensado: em média
35 % de n-parafinas, 24% de iso-parafinas, 27 % de naftenos e 14 % de
aromaticos, conforme a norma ASTM D5134.

Xue et al. (2006) identificaram hidrocarbonetos individuais das
amostras de diferentes campos de extracdo da PetroChina. O intuito dos
autores era de predizer o efeito da pir6lise das diferentes naftas para
serem utilizadas na producdo de etileno. Os valores médios em termos
massicos foram préximos a 66 % de parafinas, 26 % de nafténicos e 8 %
de aromaticos.

2.3.1 Formas de obtencao

Além da destilacdo atmosférica do petroleo cru, a nafta pode ser
produzida nas unidades de processamento secundarias de uma refinaria
como:

(1) visbreaker, que consiste em um processo de craqueamento

térmico. As condicBes operacionais variam de 455 °C a
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510 °C, 50 psi a 300 psi e com tempos de residéncia curtos
(SPEIGHT, 2012). Ha unidades que utilizam catalisadores
de cobalto-mobilidénio (LAREDO et al., 2007);

(2) unidades de coque, também térmico;

(3) unidades de hidrocraqueamento;

(4) unidades de craqueamento catalitico fluidico, Fluid

Catalytic Cracking — FCC.

O produto resultante em todas essas unidades ¢ denominado
como nafta craqueada, e € direcionado para a formacéo de blendas com
a nafta obtida da destilacdo atmosférica.

Pelo craqueamento térmico e/ou catalitico, as fracbes mais
pesadas do 6leo sdo decompostas em moléculas de menores massas
molares e pontos de ebuli¢do. Porém, os produtos apresentam maior
conteido de enxofre, nitrogénio e olefinas, dependendo do tipo da via
utilizada, dificultando as etapas de hidrotratamentos a jusante
(downstream).

A nafta quando originada de hidrocarbonetos de baixa massa
molar, como da reacdo entre isobutano e olefinas, é referida como
alquilada ou alcoilada (KUMAR et al., 2006). No processo de alcoilagéo
ocorre a combinagdo das olefinas (etileno, propileno, butileno e
amileno) com parafinas (isobutano) para formar iso-parafinas mais
elevadas, de preferéncia iso-octanos, como exemplo 2,3,3-, 2,2,4-, 2,3,3-
e 2,34-trimetilpentano  (WEITKAMP; TRAA, 1999)(CORMA,;
MARTINEZ, 1993).

Industrialmente ha dois processos, catalisados por &cidos fortes,
ou por &cido sulfurico ou &cido fluoridrico. A desvantagem do primeiro,
além do rendimento menor, é a quantidade elevada de catalisador
necessaria, entre 7 % a 10 % por tonelada de alcoilado produzido. O
segundo possui como desvantagem a toxicidade, como a corossividade e
volatilidade (ASCHAUER et al, 2011). Em virtude dessas
caracteristicas, ha diversos catalisadores sélidos em estudos, porém a
alta desativagdo ndo os tornam aptos a substituirem os dois primeiros
(CORMA; MARTINEZ, 1993; NIVARTHY et al., 2000).

Em torno de 10 % da producdo de nafta estd associado ao gas
natural (PARKASH, 2010), correspondendo a fracdo liquida, também
referida na literatura como condensado do gas natural.

Outra possibilidade de obtencdo de nafta é a pirolise de residuos
de pneus (WILLIANS et al., 1995). A pir6lise caracteriza-se por um
processo termoquimico na qual a matéria-prima é termicamente
degradada sob uma atmosfera inerte. Mas tal processo ndo se constitui
em um valor expressivo de producao.
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2.3.2 Usos

A nafta ndo é considerada um combustivel, mas um derivado
liquido do petréleo com importante aplicacdo como matéria-prima na
indUstria petrogquimica. O principal uso da nafta é de compor a blenda da
gasolina, devido a presenga de componentes de alta octanagem, como os
compostos aromaticos Benzeno, Tolueno e Xilenos (BTX).

A producdo de olefinas, etileno e propileno, é outro uso para a
nafta, que é realizada por meio do cragueamento térmico, um processo
endotérmico no qual as moléculas maiores sdo fracionadas em tamanhos
menores, que sdo o alicerce da indistria de plasticos. A empresa Uop
desenvolveu um novo processo, MaxEne, utilizado para separar n-
parafinas da nafta, e desta forma aumentar a produtividade do etileno
(UOP, 2016). A nafta também ¢é usada como matéria-prima na
fabricacdo de fertilizantes nitrogenados como a uréia, nitrato de aménio,
sulfato de aménio (PARKASH, 2010).

No Brasil, ressalta-se a descoberta de novos campos de
perfuragdo conterem petréleos mais pesados. E devido a alta viscosidade
destes, o transporte por tubulagdes sé é viavel se houver a reducdo do
valor desta propriedade fisica. Pode ser realizada por meio da diluico,
do tratamento térmico, da formagdo de emulsdo com A&gua sendo
auxiliado com surfactantes, ou com da reducéo do atrito na tubulagéo ao
utilizar a técnica de escoamento anular. Esta Gltima baseia-se na
imiscibilidade, na diferenga de viscosidade e densidade entre as
solugbes da mistura (HOMAYUNI; HAMIDI; VATANI, 2012). De
acordo com Guevara, Gonzalez e Nuiiez (1998), existe uma relagdo
exponencial entre a viscosidade resultante da blenda com a fracdo de
volume de diluente utilizada. Este fato torna a diluicdo em um método
eficiente, sendo mais facil de ser implementado que o0s demais
mencionados.

A diluicdo de um petréleo extrapesado realiza-se, por exemplo,
com condensado, também podem ser utilizados outros petréleos mais
leves, ou com produtos ja refinados do petréleo cru, como a nafta ou o
querosene. Meyer (1998) menciona que a producdo dos condensados ja
ndo é capaz de satisfazer a demanda do mercado devido as elevadas
descobertas de reservatorios de 6leos pesados e extrapesados.

Deste modo, a nafta surge com opgdo ao desafio dos campos
brasileiros, pois possui um alto grau APl (American Petroleum
Institute), superior a 47,7°, sendo por essa razéo eficiente na diluicdo de
petréleos pesados e extrapesados (MIADONYE; EVANS, 2010) e
possui compatibilidade com os asfaltenos (GONZALO-ROJAS et al.,
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1977). Na literatura é apresentado que a viscosidade da mistura diminui
com o0 aumento da concentragdo do diluente (GATEAU et al., 2004). Os
autores obtiveram uma viscosidade de 400 cP a 20 °C, misturando um
6leo extrapesado com 9 °APIl com 25 % de nafta por peso com
47,7 °API. Sendo, pelos motivos expostos acima, utilizada na realizagéo
da diluicéo.

2.3.3  Destilagéo de nafta

Verifica-se a existéncia de poucos trabalhos relacionados a
destilagdo da nafta petroguimica. As razfes para isto relacionam-se a
principal utilizagdo para compor a blenda da gasolina. Porém, em
funcéo de outros usos, como a diluicdo de fracBes extrapesadas, alguns
grupos de pesquisas apresentam resultados da separacao, realizadas em
simulacgdes e em escala industrial.

Uma simulagéo no software Hysys® envolvendo uma fracdo de
nafta reformada foi realizada em uma coluna de destilagdo acoplada
termicamente (LEE; KIM; HWANG, 2004). Os dezoito compostos da
alimentacdo foram separados em trés correntes, denominadas leve,
intermediaria e pesada, representadas por possuirem maiores fragdes
massicas dos seguintes componentes: benzeno, tolueno e xileno,
respectivamente. Os resultados obtidos, comparados a duas colunas em
série convencionais, demonstraram uma economia de energia na
operacdo de 13 %, e uma reducdo de 4 % no custo de investimento da
unidade ndo convencional.

Em um trabalho anterior, Kim, Choi e Hwang (2003), ao
simularem 0s mesmos componentes sendo separados em uma coluna
Petlyuk, obtiveram uma economia no consumo de energia de 9,7 %
guando comparado a processo convencional composto por trés colunas.

A simulagéo no software Hysys® para modernizar e minimizar os
gargalhos de um processo de splitter de nafta foi proposta em uma
sequéncia de colunas acopladas termicamente (MINH et al., 2014). A
unidade contém um refervedor lateral, e apresentou uma reducdo de
consumo energético de 17 %. O refervedor lateral modifica as vazdes de
vapor e liquido dentro das secBes e ocasiona uma melhor utilizacdo da
area disponivel. A alimentacdo constitui-se de uma mistura hipotética de
hidrocarbonetos a ser destilada (MURILLO et al., 2006) e as condi¢Bes
de alimentacdo foram de 32 °C, 2,05 bar e 4,5 m*d™. A equacéo de
estado adotada foi a de Peng-Rabinson.

Hashim e Jassim (2014) simularam as condicfes 6timas de
operacdo de uma coluna de estabilizacdo de nafta, realizadas para a
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separacdo do condensado proveniente do gas liquefeito de petréleo. Foi
implementado em Hysys® e Matlab um modelo em regime permanente
para estudar o comportamento de uma mistura multicomponente nao
ideal. O modelo baseou-se nas equacdes oriundas do balanco de massa,
relacfes de equilibrio, somatério e balango de energia. O conjunto de
equacOes algébricas resultante foi resolvido usando o método da matriz
tridiagonal, e os resultados de ambos os aplicativos computacionais
mostraram-se equivalentes quando comparados.

O governo japonés possui um programa de conservacdo de
energia relacionado a destilagdo do petréleo (OHE, 2007; MATSUDA,
IWAKABE; NAKAIWA, 2012). Dentre as pesquisas desenvolvidas
destaca-se o estudo em escala industrial de uma coluna de destilagdo
com integracao interna de calor, na qual ambas as se¢des, esgotamento e
retificacdo, possuem enchimentos. A capacidade de destilacdo é de
1.650 kg'h™, e no trabalho de Horiuchi, Nakaiwa e Matsuda (2009)
separou-se ciclopentano de uma mistura de 12 componentes contendo
principalmente hidrocarbonetos C5 oriundos de uma planta de
cragueamento de nafta. A economia obtida durante a operacéo da planta
piloto foi de aproximadamente 63,5 %, alcangada devido ao pouco
acionamento do refervedor durante a operacgdo da planta.

A preocupacdo com o tema de eficiéncia energética ndo fica
restrita a area petroguimica. O governo japonés mantém interesse na
area de outras fontes de energia, no caso o etanol de segunda geracéo
(KATAOKA et al.,, 2014). Neste caso, sdo utilizados pratos com
campanulas na se¢do de esgotamento, enquanto que a parte de
retificagdo é empacotada, sendo mais um exemplo de destilagdo ndo
convencional.

2.3.4  Destilagdo de misturas multicomponentes

Shenvi, Shah e Agrawal (2013) simularam em colunas integradas
energeticamente a separacdo de um mistura de hidrocarbonetos.
Diversos arranjos e nimeros de colunas foram utilizados e em cada uma
delas havia 200 estagios de equilibrio, de modo a garantir que a fragédo
massica dos componentes fossem superiores a 97%. Os autores
demonstraram a necessidade da otimizagéo dos arranjos de modo a obter
0 menor custo operacional para a referida separacao.

Outra mistura multicomponente de derivados do fenol foi
simulada em uma coluna de destilagdo convencional que continha 200
estdgios de equilibrio (PLESU et al., 2013). A irreversibilidade
originada na mistura da corrente de alimentacdo com o liquido e o vapor
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neste estagio foi relacionada a variacdo de entalpia da mistura, valor
negativo, explicando a razdo da reducgdo da efiéncia da coluna.

Luyben (2010) demonstrou via simulacdo a ocorréncia de
multiplos estados estacionarios em funcdo da localizagdo do estagio de
alimentacdo na destilagdo de misturas multicomponentes que formem
azeOtropos. Tanto as composigdes das fragdes massicas quanto o perfil
de temperatura ao longo dos estdgios da coluna foram alterados
conforme as mudancas do estagio de alimentacao.

O uso de distintas configura¢bes de colunas Petyuk foi simulado
para separar uma mistura multicomponente de hidrocarbonetos com
pureza superior a 99% (LUCERO-ROBLES et al., 2016). Verificou-se a
dindmica de resposta das fracdes dos componentes em funcdo de
pertubacdes no set point da fragdo massica dos componentes principais:
benzeno, tolueno e etilbenzeno. Porém ndo informaram a eficiéncia dos
estagios.

Varios exemplos de intensificacdo do arranjo de colunas de
destilagdo no processamento de misturas multicomponentes foram
apresentados por Rong e Errico (2012). S8o utlizadas menos colunas e
menos condensadores e/ou refervedores do que a configuragdo
tradicional. Na Figura 2.8 estdo representados alguns arranjos para a
separacdo de uma mistura multicomponente com 4 compostos
denominados, A, B, C e D, onde A é o mais volatil e D o menos volatil.
Em (a), o arranjo tradicional, ha trés colunas, trés refervedores e 3
condensadores. Em (b), o acoplamento térmico entre a primeira e a
segunda coluna elimina um refervedor. Em (c), a estrutura
termodinamicamente equivalente ao acoplamento térmico também
elimina um refervedor. E em (d), estd representada a configuracdo
intensificada, na qual ha apenas 2 colunas de destilacdo, 2 refervedores e
2 condensadores.
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Figura 2.8 — Exemplos de diferentes arranjos de colunas de destilacdo para a
separacdo de mistura multicomponente com 4 compostos.
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Fonte: Adaptado de Rong e Errico (2012).

Wang; Luo e Yuan (2016) formularam uma metodologia para a
obtencdo de estratégias de otimizacao na elaboracdo de diversos arranjos
de colunas de destilacdo utilizadas em misturas multicomponentes.
Neste estudo de simulacdo, 4 hidrocarbonetos foram separados em 4
diferentes arranjos, e o melhor dos arranjos minimizou a fungdo custo,
que envolve 0s gastos energéticos necessarios para acionar 0s
refervedores e condensadores. Apesar do numero de colunas e de
refervedores e condensadores serem iguais a 3, ou seja, n-1, onde n é o
ndmero de componentes, 0s autores concluiram que o arranjo (c), vide
Figura 2.9, apresentou o menor custo anual dentre os estudados. As
configuragdes, ou arranjos, tornam-se mais complexas conforme as
possibilidades de acoplamento térmico e intensificacdo séo utilizadas no
estudo de otimizacao.
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Figura 2.9 — Distintos arranjos utilizados para a separacdo de um mistura
multicomponte com 4 compostos.
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Fonte: Adaptado de Wang, Luo e Yuan (2016).

Em uma destilacdo multicomponente ha varias possibilidades de
arranjos, e ha inclusive a possibilidade de utilizar apenas uma coluna.
Desde que 0 nimero de estagios entre as saidas laterais permitam que as
correntes estejam com as fragcGes massicas desejadas. O exemplo da
indUstria petrolifera mostra essa relagdo quando os varios cortes
produzem correntes de produtos com caracteristicas especificas, por
exemplo, gas liquefeito de petrdleo, nafta, gasolina, querosene, entre
outros. A literatura aborda as dificuldades relacionadas &
controlabilidade das colunas que processam misturas multicomponentes
ao apresentar a multiplidade de estados estacionarios. Predominam na
literatura simulacdes relacionadas a separacdo por destilacdo de misturas
multicomponente. No que diz respeito ao uso da destilacdo de filme
descendente para o processamento de nafta ndo ha trabalhos descritos na
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literatura cientifica. Desta forma, considera-se que a proposta deste
trabalho de tese apresenta uma contribuicdo relevante do ponto de vista
cientifico e inédito em relagdo & destilagdo de misturas
multicomponentes em unidades de destilagdo por filme com
fornecimento de calor por cAmara de vapor e operado a pressao
atmosférica.

2.4  CONSIDERACOES SOBRE O SOFTWARE HYSYS®

Devido & abrangente utilizacdo do software Hysys® na &rea de
destilagdo, apresentam-se algumas caracteristicas envolvidas na
simulacdo das colunas convencionais. O software permite simular as
condi¢Bes operacionais de uma coluna de destilagdo convencional
operando em regime permanente e em transiente. O programa dispde de
duas formas para a realizacdo dos calculos de projeto, 0 método
aproximado, shortcut, e o método rigoroso. Em ambos, a coluna de
destilagdo é descrita por um conjunto de unidades flashs acopladas,
assim, o liquido e o vapor que saem de cada prato estdo em equilibrio. O
primeiro tem por objetivo projetar uma unidade e o segundo permite a
visualizacdo de condi¢bes internas, como vazdes, composicdo e
temperatura em cada estagio da unidade.

Com o método aproximado (shortcut) obtém-se a estimativa do
namero de estadgios de equilibrio (N), da localizacdo da alimentacdo
(Ng), e das condicOes operacionais limitantes: a razdo minima de refluxo
(Rmin) € 0 nimero de estagios de equilibrio (Nmin). O método
aproximado é referido na literatura como Fenske-Underwood-Gilliland-
Kirkbride, FUGK (PERRY; GREEN; MALONEY, 1998).

Os valores fornecidos pelo método shortcut podem entdo ser
utilizados em um método rigoroso de uma coluna de destilacdo que
opera em regime permanente. Pode ser utilizado em colunas com
multiplas alimentagdes, varias correntes laterais, além das retiradas dos
produtos de base e topo da coluna. Para cada estagio estabelecem-se os
balancos de massa, energia, as relacdes de equilibrio, e a solucdo do
problema permite determinar o perfil das vazBes, composicdes e
temperaturas ao longo da coluna. E denominado na literatura como o
modelo MESH pois sdo resolvidos os balangos de Massa (M), equacdes
de Equilibrio liquido-vapor (E), Somatério das fracbes molares (S) e
balancos de entalpia (H).

A estratégia de resolucdo consiste, simultaneamente, de trés
etapas: 1) calcular a composicdo das correntes liquidas por meio dos
balancos de massa; 2) obter o perfil de temperatura por calculos de
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pontos de bolha; 3) calcular as vazdes nos varios estagios por meio dos
balancos entalpicos. Entdo se repete a sequéncia até a convergéncia do
perfil de temperatura (HENLEY; SEADER, 1981).

25 PARAMETROS ESTIMADOS EM UMA COLUNA DE
DESTILAGCAO DE FILME DESCENDENTE

Para caracterizar o escoamento no interior do tubo de destilagdo
da coluna de filme descendente foram estimadas a espessura do filme, o
nimero de Reynolds, o nimero de Nusselt, o angulo de contato. Logo,
para determinar a espessura do filme descendente no tubo de destilagdo
foi utilizada a Equagdo (2.4) (PERRY; GREEN; MALONEY, 1998):

5 3ul\'/? (2.4)
<p2g>

onde & é a espessura do filme descendente no tubo de destilacdo (m), u

é a viscosidade da mistura multicomponente (Pa:s), I é a vazdo massica

por perimetro molhado (kg:-m™s™), p é a massa especifica da mistura

(kg-m™) e g ¢ a aceleracdo da gravidade (9,81 m-s™).

E possivel estimar os nimeros de Reynolds (Re) e Nusselt (Nu)
de todos os experimentos ao considerar as condigdes de entrada no tubo
de destilacdo da coluna de filme descendente. O nimero de Reynolds foi
calculado pela Equacdo (2.1). O nimero de Nusselt é a razdo entre a
transferéncia de calor convectiva pela condutiva perpendicular ao filme,
€ um namero adimensional. De acordo com Nusselt (1916), para um
filme com escoamento laminar (Re < 1600), Nu é determinado pela
Equacéo (2.5):

0823
"~ Re~1/3

(2.5)

Nu

Fujita e Ueda (1978) fornecem outra equacao para determinar Nu,
Equacéo (2.6):

Nu = 0,822 Re™%?22 (2.6)

A importancia em conhecer o angulo de contato do filme na
superficie pela qual escoa esta relacionada a facilidade de ruptura do
filme. A ruptura pode ser causada por diversos fatores, como baixa
vazdo (tipo de escoamento laminar, turbulento), elevada temperatura da
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superficie, molhabilidade do filme na superficie, propriedades fisico-
quimicas do filme, rugosidade da superficie, entre outros. O angulo de
contato € definido por Pointer et al. (1967), como apresentado na

NECHN
)

onde: # é dado em radianos, I" é a vazao massica do perimetro molhado
(kg-m™-s™), g é a acelerago da gravidade (9,8 m-s), u é a viscosidade
do liquido (Pa-s), p é a massa especifica do liquido (kg-m™) e o é a
tens&o superficial (N-m™).

Outra variavel utilizada foi estimada, o valor do coeficiente
global de transmiss&o de calor, U, utilizando-se a Equagéo (2.8):

cosf = 2.7)

w
VR e

onde: U é o coeficiente global de transferéncia de calor (kW-m?-°C™),
W é a poténcia do evaporador para 1 hora de funcionamento (kW-h™), A
é a area externa do tudo de destilacdo (m?), T, é a temperatura do vapor
no interior da cAmara de vapor (°C) e Ty, é a temperatura da corrente de
base do tubo de destilagéo (°C).

Para identificar a magnitude da eficiéncia do processo de
destilacdo foi estimada a exergia do tubo de destilacdo. A exergia é o
maximo trabalho Util tedrico (trabalho de eixo ou elétrico) que pode ser
obtido de um sistema termodindmico como resultado de condi¢fes de
ndo equilibrio em relagdo a alguma condicao de referéncia, temperatura,
pressdo e composicdo quimica (BEJAN, 2016). Um sistema em
equilibrio com a vizinhanca ndo possui exergia, e quanto maior o desvio
entre o sistema e a vizinhanca maior é a exergia. A medida da exergia é
quantitativa e qualitativa, e é conservada em processos reversiveis. Por
esta razdo, nos processos reais, a entrada de exergia é sempre maior que
a saida de exergia devido a destruicdo de exergia ou a irreversibilidade
do processo (AL-MUSLIM; DINCER, 2005).

A analise exergética identifica o tipo, a magnitude e a localizacdo
das perdas exergéticas. Refere-se a segunda lei da termodinamica ou a
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equacdo de geracdo de entropia. O estado de referéncia utilizado é:
temperatura, Ty, igual a 298,15 K e pressdo, Py, igual a 101 kPa. As
equacOes do balanco de massa, de energia e de exergia obtidas para um
sistema aberto no qual ha a entrada e saida de massa, energia, entropia e
exergia sdo descritas pelas Equagfes (2.9), (2.10), (2.11) e (2.12),

respectivamente:
dmy.. Z . Z . (2.9)
— = m-— ) m
dt
en

sai

onde: m é a massa, 1 é o fluxo massico, t é o tempo, v.c. é o volume de
controle, en representa as correntes de entrada e sai representa as
correntes de saida do volume de controle.

dE .
S Qe Wog + Y O H) = Y Gy OO

dt

sai

onde: E é a energia, Q é calor, W é o trabalho, e H é a entalpia.

raIORDYOEDN S S

sai v.c.

onde: S é a entropia, S ¢ a taxa de entropia, T é a temperatura, ge
representa a geracdo de entropia.

% - Z(e‘) - Z(é) + Z (1 - TT—O) Quve— Wye — e, (2.12)

sai en

onde: € é a exergia, ¢ é a taxa de exergia, | é a irreversibilidade do
processo.

Por convencédo, o calor é adicionado ao sistema e o trabalho é
realizado sobre o sistema. A energia é sempre conservada em um
sistema, mas 0 mesmo ndo ocorre com a exergia. Esta é conservada
apenas em sistemas reversiveis, e neste, a perda de exergia é diretamente
proporcional a geracdo de entropia do sistema. A exergia de um sistema
é expressa pela soma de exergia térmica, cinética, potencial, nuclear,
magnética, elétrica e interface (SZARGUT, J.,, MORRIS, D. R,
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STEWARD, 1988), vide Figura 2.10. Para uma corrente de fluido,
apenas a primeira é utilizada. E esta é dividida em fisica e quimica,
como indicado na mesma figura.

Figura 2.10 — Representac&o dos termos de exergia utilizados no célculo de uma
corrente de fluido.

I Exergia |
I< € >I
I Despreziveis | R A |
spreziveis Exergia térmica
< L T ]
! | ST !
1€, € §; €, & pp l{l:.xcrgf;a fisica I E\U’g'l:: quimica |
18 &8 £ & & z 1 1 I
1IRE€ & & & %1 I I
le 5 = = o = 1 8¢~ 2(xi€gj) I
=8 F 2 2% :cf=AH-T0AS| . ) :
128 8 583, " + R To Z( xilnx; )|
Q o o B8 &
O g0 W & M
I g ° =1 I I

Fonte: Adaptado de Szargut, Morris e Steward (1998).

Na Figura 2.10, a exergia quimica é apresentada na Equacao
(2.13), onde o primeiro termo do lado esquerdo representa os valores de
referéncia dos componentes presentes em dada corrente, e 0 segundo
termo representa a irreversibilidade ocasionada durante a mistura dos
componentes.

& = Z(Xi . sq_i) +R-T, Z(xi - Inx;) (2.13)

Onde: g, representa a exergia quimica, x; € a fracdo molar, gq; € a
exergia molar padrdo do componente i, e R é a constante universal dos
gases.

Para estimar os valores das eficiéncias energética, 1, do tubo de
destilacdo definiu-se a eficiéncia energética como a razdo entre a energia
da saida pela entrada, conforme Equacédo (2.14):

Esai (2 14)

onde: E, representa a energia que sai do tubo de destilacéo, portanto as
energias associadas as correntes de topo e base, e E¢ representa a
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energia que é entra no tubo de destilacdo, ou seja, a energia associada a
corrente de alimentacao.

A eficiéncia exergética € a razao entre o valor de saida pelo valor
de entrada, conforme Equacéo (2.15):

l/) — Esai (2.15)

gen

onde: 5, sd0 0s valores de exergia que saem do tubo de destilacdo, ou
seja, associados as correntes de topo e base, e ¢, S30 0s valores exergia
fornecidos ao tubo de destilagdo, ou seja, a corrente de alimentacéo é o
calor fornecido pela camara de vapor. Neste, a temperatura do volume
de controle, T, é obtido das tabelas de vapor de agua a partir do valor
de pressdo no interior da cAmara de vapor.

A eficiéncia termodindmica do sistema de destilacdo, §, €
fornecida pela Equagéo (2.16), conforme Demirel (2004):

_ Winin (2.16)
¢ = Lw + wy;
min

Onde: wmin representa a minimizacdodo trabalho e Lw é o trabalho
perdido. De modo que:

i =Zm(H—T0 -S)—Zm(H—TO-S)

sai en

LW:Zm(H—TO-S)—Zm(H—TO-S)

en sai

0B

en
Onde: T, é a temperatura do refervedor da coluna e Q; é a energia
fornecida ao refervedor da coluna de destilagéo.






3 MATERIAIS E METODOS

Esta secdo esta dividida em quatro subse¢des. Na primeira é
apresentada a descricdo da unidade experimental. Na segunda s&o
abordados as condi¢Oes experimentais utilizadas e os procedimentos
analiticos. S&o descritas as caracteristicas do software Hysys®, no qual
as simulacBes implementadas permitem corroborar os resultados
experimentais. S&o apresentados os tratamentos matematicos na forma
de equacdes e indicadores utilizados para avaliar os resultados obtidos.

Este trabalho é composto por varias etapas. Na primeira etapa
foram realizadas simulacdes preliminares no software Hysys®, com o
objetivo de determinar as condi¢fes operacionais utilizadas na coluna de
destilagdo de filme descendente. A segunda etapa consistiu na realizacdo
de experimentos na coluna de destilagdo para a separacdo da nafta
sintética utilizando um planejamento experimental. A definicdo da
melhor condicdo da série da primeira coluna foi determinada na terceira
etapa. A quarta etapa foi definida a sequéncia indireta de destilacéo para
0s experimentos da segunda coluna da série. Os resultados obtidos na
separacdo da terceira coluna da série indireta compreendem a quinta
etapa. E por fim, na sexta etapa foram realizados experimentos para
separar um mistura de nafta alquilada disponibilizada por uma empresa
do ramo de petréleo e gas nacional. As principais etapas deste trabalho
sdo apresentadas na Figura 3.1.

Figura 3.1 — Etapas do trabalho.
Etapa 1 Simulagdo preliminar
Etapa 2 Estudo do comportamento do processo

Etapa 3 Definicdo da melhor condicdo da série da
primeira coluna

Etapa 4 Experimentos da segunda coluna da série

Etapa 5 Experimentos da terceira coluna da série

Etapa 6 Experimentos com nafta alquilada

Fonte: Autor (2018).
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3.1 DESCRICAO DA UNIDADE EXPERIMENTAL

Nesta se¢do descreve-se a unidade experimental utilizada durante
o0 desenvolvimento deste trabalho. Os experimentos foram realizados em
uma unidade de destilacdo de filme descendente alocada no Laboratério
de Controle e de Processos de Polimerizagdo (LCP), no Departamento
de Engenharia Quimica e Alimentos, desta Universidade, conforme
ilustrado na Figura 3.2.

Figura 3.2 — Fotografia da unidade experimental de destilacdo de filme
descendente assistida por termossifao.

Fonte: Autor (2018).

O cerne da unidade é o tubo de destilacdo feito em aco inox 304,
tendo 1 m de comprimento, 26,4 mm de didmetro interno e 3 mm de
espessura. Neste tubo de destilagdo, a alimentacdo é realizada
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internamente, e h a formacgéo do filme descendente. Ao redor do tubo,
concentricamente, ha a se¢do do condensador do termossifao bifasico,
que fornece calor ao tubo de destilagdo. A representacdo desta geometria
pode ser visualizada na Figura 3.3, onde também é ilustrada a posicéo
dos termopares alocados ao longo da parte externa da camara de vapor.

Figura 3.3 — Esquema representativo do corte longitudinal da unidade ilustrando
0 tubo de destilacdo e cAmara de vapor.
Termopares Fluxo do liquido

— e multicomponente

o

Fluxo do vapor

N multicomponente

Parede do tubo
Q/ de destilacdo

7

Parede da camara
de vapor

_» Espessura do filme
menor devido a
destilacao

FT TR

Formagao de condensado
Fluxo de calor no interior da cimara de vapor

Fonte: Autor (2018).

Na Figura 3.4 estd ilustrada a representacdo esquematica
simplificada de todo o conjunto da unidade. Para permitir a operacdo em
modo continuo, o fluido a ser destilado é colocado no tanque pulméo,
cuja funcdo é manter a mistura entre o produto da base e de topo, e
portanto, compor a corrente de alimentacdo. Uma bomba centrifuga
mantém o tanque sob agitacdo. A corrente é bombeada para um trocador
de calor a placas e na sequéncia entra na parte superior do tubo de
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destilacdo. Neste, ocorrem as transferéncias de massa e calor, e parte do
fluido (destilado) é coletado no tanque acumulador, como produto de
topo, e o produto de base é redirecionado ao tanque de mistura. Este por
sua vez realiza a mistura das duas correntes resultantes da destilag&o.

Do mesmo modo a uma coluna de destilacdo convencional que
necessita de varios componentes para seu funcionamento, a unidade nao
convencional necessita de uma série de periféricos para ser acionada. A
descricdo destes € apresentada separada em equipamentos fisicos e
dispositivos elétricos e instrumentais.

Figura 3.4 — Representagéo esquematica simplificada da unidade de destilag&o.

Reservatdrio de gas nao condensavel 1

Linha de alimentagao
E B
Fase vapor ascendentg o
<—s— A Amostra de
Amostra de Fase liquida descendente Isolamento térmico tope
alimentagdo
Banho termostatico :
l:l Camara de vapor !
] ! H
[ES ! Tanque
[ : acumulador
-— .
| Retengio da base |
___
Trocador de calor a placas i BT, !
Tanque pulmao
. ‘_ .. }l:”
" Amostra de !
base €¢— '
Trocador de calor
Bomba de <
engrenagem
Bomba centrifuga Tanque de mistura
$ Valvula esfera
LEGEMNDA LINHAS
—— Fluido de trabalho ——~-Fluido térmico = -+ = Agua saeeee Circuito temossifao

Fonte: Autor (2018).
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3.1.1

Equipamentos fisicos associados a coluna de destilacao

Fazem parte dos equipamentos fisicos associados a coluna de
destilagdo: tubulagdes, tanques, bombas, trocadores de calor, cAmara de
vapor, condensador, valvulas, conexfes, mangueiras, entre outros. Na
Tabela 3.1 é apresentado o resumo dos principais equipamentos e as
especificacBes de fabricante e modelo.

Tabela 3.1 — Principais equipamentos fisicos associados a coluna.

Equipamento Fabricante / modelo  Fungdo
Bomba centrifuga Schneider / BC-98 Homogeneizar a
mistura

Bomba de
engrenagem

Trocador de calor a
placas

Banho termostatico

Vélvula esfera

Bomba de véacuo

Resisténcia elétrica

Liquiflo/ H3F

Alfa Laval / 14-30H

Lauda / USH 400

Swagelok / SS-43GS6

Fisatom / 830

Corel / 4800 W

Bombear a mistura do
tanque pulmédo até a
entrada na coluna de
filme

Troca térmica entre o
fluido do banho
termostatico e a
corrente de
alimentacéo
Controlar o set point
da temperatura da
corrente de
alimentacéo
Acessorios utilizados
para desviar os fluxos
das tubulacGes para
retirada de amostras
Evacuar os gases
presentes na cdmara
de vapor

Fornecer energia ao
evaporador

Fonte: Autor (2018).
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3.1.2
destilacéo

Dispositivos elétricos e instrumentais associados a coluna de

S80 descritos na Tabela 3.2 os dispositivos elétricos e
instrumentais utilizados na coluna de destilacéo de filme descendente.

Tabela 3.2 — Equipamentos periféricos a coluna de destilagdo de filme

descendente.

Equipamento

Fabricante / modelo

Funcdo

Contator

Inversor de frequéncia

Medidor de vazao

Indicador de vazao

Transmissor de
pressao

Indicador de pressao

Termopares

Regulador de poténcia

Conversor e
transmissor de sinal

Weg / CWM25

Weg / CFW-08

Oval / LSF41

TechMeter / LCT
Warme / WTP-4010

Omega / DP25-E

Chromega / TT-K-
36

Kron / W30/WA

Contemp / CTA3

Dispositivo eletrome-
canico que efetua o
controle de corrente
num circuito

Controlar de modo a
variar a frequéncia e a
tensdo do motor elétrico
da bomba

Tipo turbina, a vazao é
proporcional as rota-
¢Oes da turbina
Dispositivo digital
indicador da vazéo de
alimentacéo

Sensor piezoresistivo

Dispositivo digital que
recebe o sinal elétrico
do sensor de pressdo
Indicado para tempe-
raturas de até 260°C
Mede tensdo e corrente
para fins de controle ao
regular a poténcia.
converter sinais elé-
tricos, padronizados ou
n&o, em um outro sinal
padronizado

Fonte: Autor (2018).

Além dos dez pontos de leitura de temperatura axial na parte
externa da caAmara de vapor, separados entre si a cada 10 cm, ha outros
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sensores de temperatura. Esses estdo localizados nos tanques, na
corrente de alimentacdo, no topo da coluna onde flui o vapor destilado e
na base da coluna por onde flui o liquido que desce do tubo de
destilagdo. Ha dois transmissores de pressdo: um no topo e um na base
da coluna. O sensor de vazdo esta situado entre o tanque pulméo e a
bomba de engrenagem. Na cémara de vapor hid um transdutor de
pressdo, 0 que permite operar a unidade com maior seguranga, pois o
limite m&ximo da presséo de operacao é de 10 bar.

Os sensores de temperatura, transmissores de pressdo e o sensor
de vazdo transmitem os sinais elétricos gerados a um sistema de
aquisicdo de dados, que fornece e recebe dados de um computador,
conforme descrito na Tabela 3.3.

Tabela 3.3 — Componentes utilizados na aquisi¢do de dados.

Equipamento  Fabricante /modelo  Funcgéo

Medicéo e registro de
Data logger Campbell /CR1000  parametros fisicos ou elétricos
em um intervalo de tempo.
Fonte 12 V que alimenta o data
logger.
Aumenta o nimero de canais de
leitura do data logger.

Regulador de
poténcia

Multiplexador Campbell /AM25T

Campbell / PS100

Fonte: Autor (2018).
3.2 TESTES EXPERIMENTAIS COM NAFTA SINTETICA

Aliado a proposta de avaliar a separacdo de hidrocarbonetos na
unidade iniciaram-se 0s ensaios experimentais com uma mistura
contendo um namero menor de componentes a ser destilada,
denominada aqui de nafta sintética. Por este motivo, foi realizada uma
pesquisa junto a empresas de vendas de solventes credenciadas na
Agéncia Nacional do Petréleo, Gas Natural e Biocombustiveis (ANP)
para a aquisicdo das substancias quimicas. Para representar uma fracao
de nafta sintética foram selecionados 4 compostos: n-hexano e isdmeros,
ciclohexano, tolueno e isdbmeros de xileno. Para tal definicdo, além da
disponibilidade da quantidade minima a ser comercializada, também se
levou em consideracdo o custo dos produtos.

A sequéncia de testes experimentais realizadas neste trabalho
iniciou com a avaliacdo do comportamento da unidade de destilacdo na
separacdo de uma mistura multicomponente. Este estudo foi realizado
na primeira coluna. Para alcancar um maior enriquecimento do valor da
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fracdo massica do componente chave leve foram realizados outros
experimentos de forma que houvesse uma sequéncia de colunas de filme
descendente. Desta maneira, avaliou-se a separacdo multicomponente
em uma sequéncia (série) composta por trés colunas. Nos experimentos
relatados, a mistura multicomponente foi sintetizada, e denominada por
nafta sintética. E por fim, foram realizados experimentos de separacéo
em apenas uma coluna de destilacdo de uma mistura de nafta alquilada,
fornecida por uma empresa do ramo de petréleo.

Para avaliar o comportamento do processo frente & separacdo de
misturas multicomponentes, trés variaveis foram estudadas: vazdo de
alimentacdo, Q, temperatura de alimentagdo, T, e temperatura da
camara de vapor em T;. Estas variaveis também foram avaliadas em
outros estudos do grupo de pesquisa quando misturas binarias foram
utilizadas. Os experimentos foram definidos a partir de uma matriz de
planejamento experimental. Ressalta-se que outras varidveis poderiam
ser estudadas, como por exemplo, a composicdo da alimentagdo e a
pressdo inicial no interior da cAmara de vapor. No entanto, o objetivo
deste trabalho ndo consistiu em uma andlise ou otimizagdo estatistica e
apenas na aplicagéo desta ferramenta para estudo do comportamento do
processo  considerando-se a  separacdo  multicomponente  de
hidrocarbonetos na primeira coluna da série. A partir destes resultados
também foi possivel avaliar a tendéncia de separacdo para definir se
novos ensaios seriam necessarios visando incrementar a fracdo massica
do componente mais leve. Ainda, a partir deste estudo também foi
possivel definir o tipo de sequéncia a ser estabelecido para a separagédo
multicomponente: direta ou indireta.

As temperaturas iniciais foram definidas via simulacdo no
software Hysys®, como apresentado na secdo 3.3. Desta maneira, 0s trés
fatores e seus valores sdo apresentados na Tabela 3.4. Estes ensaios
foram aplicados aos experimentos da destilagdo da mistura
multicomponente, nafta sintética, em coluna de filme descendente com a
camara de vapor operada em modo isotérmico e perfil e operando em
pressdo atmosférica.

A definicdo de T; como um fator é justificada por representar o
primeiro estdgio de equilibrio em uma coluna de destilacdo
convencional, no qual o estagio zero representa o refervedor. Neste
caso, como a unidade de filme descendente ndo possui um refervedor
como a convencional, estabeleceu-se T; como variavel para avaliacdo do
comportamento a partir dos resultados simulados da unidade
convencional. Também, com a definicdo desta varidvel foi possivel
estabelecer um padrdo de comparagdo entre 0 modo de operacdo de



Capitulo 3 — Materiais e Métodos 71

temperatura no interior da cAmara de vapor (isotérmico e perfil). As
outras duas variaveis, Q, e T, foram definidas por terem sido utilizadas
em trabalhos anteriores do grupo de pesquisa. Sdo variaveis
manipulaveis do processo, a primeira por meio da alteracéo da rotacéo
da bomba e outra por meio do fornecimento de calor do banho
termostatico. Os valores de vazdo de alimentagdo foram definidos a
partir de estudos experimentais preliminares para determinacdo do
estabelecimento de pelicula. Os de temperatura de alimentacdo partiram
do valor do ponto de bolha da mistura alimentada na unidade.

Tabela 3.4 — Fatores e respectivos valores minimo e maximo utilizados nos
experimentos de separacdo da nafta sintética da coluna 1.

Experimentos Q. (kg-h™) T. (°C) T1 (°C)
Isotérmico  Perfil
1 9 22 (1) 85 (-1) 90 (-1)
2 10 22 (1) 85 (-1) 95 (1)
3 11 22 (1) 90 (1) 95 (1)
4 12 22 (1) 90 (1) 90 (-1)
5 13 13 (-1) 90 (1) 90 (-1)
6 14 13 (-1) 90 (1) 95 (1)
7 15 13 (-1) 85 (-1) 95 (1)
8 16 13 (-1) 85 (-1) 90 (-1)

Q. - vazdo de alimentacdo, T, - temperatura de alimentagdo, T; - temperatura
da cdmara de vapor na posicéo 1.
Fonte: Autor (2018).

Operou-se a coluna de destilagdo de duas formas distintas quanto
ao gradiente de temperatura no interior da cAmara de vapor: isotérmica
ou perfil. Neste ultimo, o perfil de temperatura ao longo da camara de
vapor foi estabelecido de modo a possuir uma diferenca de 10 °C entre
0s termopares Ty e Tho.

Os experimentos foram realizados em regime permanente cuja
determinacdo foi realizada a partir dos valores das variaveis
independentes com respeito ao tempo. Estes foram registrados, e
considerados constantes quando as derivadas destas foram proximas a
zero. Coletaram-se amostras das correntes de topo e da base da coluna.
Os experimentos foram realizados em duplicada e a retirada das
amostras em triplicada.

Os valores das fragdes massicas da corrente de alimentacdo para
o0s experimentos de nafta sintética realizados na primeira coluna da série
de filme descendente foram de 0,23 de n-hexano e isémeros, 0,25 de
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ciclohexano, 0,25 de tolueno e 0,26 de xilenos. Para as demais colunas
da série, a composicdo da alimentacdo consistiu a mesma da corrente de
topo da coluna anterior. Por exemplo, as fragdes massicas dos
componentes na corrente de topo da primeira coluna da série na
separacdo de nafta sintética foram utilizadas como corrente de
alimentacdo da segunda coluna da série. E na sequéncia, a corrente de
topo da segunda coluna da série foi processada como corrente de
alimentacdo da terceira coluna. Para as segunda e terceira colunas da
série, 0 valor da vazdo de alimentacéo foi préximo & melhor condigédo
experimental obtida na primeira coluna. Quanto as temperaturas T, e Ty
foram definidas via simulag&o.

Também foi processada na unidade de destilagdo de filme
descendente uma fragdo de nafta alquilada disponibilizada por uma
empresa nacional. Nestes experimentos, as varidveis independentes
foram as mesmas dos experimentos de nafta sintética. A vazdo de
alimentacdo foi proxima ao valor da melhor condi¢do experimental da
primeira coluna na separagdo de nafta sintética. Quanto as temperaturas
T, e Ty, estas foram estimadas via simulacéo.

3.2.1  Analises quimicas da nafta

Utilizou-se o método de cromatografia gasosas para a analise dos
compostos quimicos separados na etapa experimental de destilacdo.
Foram empregadas as normas ASTM D6526-12 e ASTM D5134-13 da
American Society for Testing Materials (ASTM). A primeira foi
utilizada para a nafta sintética e a segunda para a nafta alquilada. O
Laboratério de Controle e Processos de Polimerizacdo (LCP)
disponibilizou todos os equipamentos necessarios para a analise dos
resultados.

Os reagentes necessarios para compor a mistura padrdo foram
adquiridos de empresa Sigma-Aldrich, e sdo: n-heptano, 2-metilheptano,
4-metilheptano, 2-metilpentano, n-octano, tolueno, 2,3,3-
trimetilpentano, alquilado de referéncia, nafta virgem de referéncia e
nafta reformada de referéncia. Os trés Gltimos permitem a identificacdo
dos compostos presentes na amostra por meio dos cromatogramas
padronizados disponibilizados na norma referida. Os gases de arraste,
hélio, e combustivel, hidrogénio, foram adquiridos da empresa Air
Liquide.

O cromatografo gasoso modelo GC-2010 da marca Shimadzu,
contendo uma coluna cromatografica modelo CP4423 da marca Agilent
Technologies esta acoplado a um sistema de injecdo de amostra AOC-
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5000 da mesma Shimadzu e foram utilizados para quantificar os
compostos presentes nas amostras.

Na Figura A.1 do Apéndice A é visualizado um exemplo de um
cromatograma das amostras de topo e base coletadas para a mistura de
nafta sintética. E na Figura A.2 do Apéndice A sdo apresentadas as
curvas de calibragdo referente as amostras de alimentag&o, topo e base
dos experimentos de nafta sintética realizadas na coluna de filme
descendente.

3.3 SIMULACOES DA DESTILAGCAO DE NAFTA EM COLUNA
CONVENCIONAL

Foi utilizado o software Aspen Hysys® verso 8.6 para realizar as
simulagBes da destilacdo de nafta em coluna convencioanl. A partir
destas, definiram-se as condi¢fes experimentais para serem utilizadas na
unidade de filme descendente. Para tanto, primeiro projetou-se uma
unidade convencional a partir do método shortcut e em seguida
simulou-se esta coluna com o método rigoroso. Definiram-se o0s
compostos a serem alimentados, suas fracfes e quantidades massicas, €
na sequéncia selecionou-se o pacote termodindmico de Peng-Robinson
(PR), para estimar as propriedades fisicas e equilibrio liquido-vapor da
mistura multicomponente..

Em todas as simulagdes, as pressdes de todas as correntes, bem
como a pressédo de operacdo das colunas, foram definidas iguais a 1 atm,
uma vez que a coluna de filme descendente é operada nessa condigdo.
Para a temperatura da corrente de alimentagdo da coluna empregou-se o
valor do ponto de bolha da mistura. Especificou-se que a fracdo massica
do componente chave leve na corrente da base igual a 1%, e a fragdo
massica do componente pesado na corrente de topo igual a 1%. Para a
primeira coluna da série o componente chave leve foi 0 n-hexano e o
chave pesado foi o xileno.

Desta maneira, 0 método shortcut forneceu a razdo de refluxo
minima, e este valor foi aumentado em 13 % para fornecer os demais
parametros (KISTER, 1990;LUYBEN, 2010). Ressalta-se que o estagio
zero corresponde ao refervedor, enquanto que o Ultimo estagio
corresponde ao condensador.

Na Tabela 3.5 sdo apresentados os compostos definidos como
componentes chaves, tanto leves quanto pesados. Apresenta-se a fracdo
massica da corrente de alimentacdo da coluna de destilagdo
convencional, a temperatura desta corrente corresponde ao ponto de
bolha da mistura.
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Tabela 3.5 — Componentes chaves definidos para a simulacdo na coluna de
destilacdo convencional.

Componentes Formula  Ponto de ebulicdo  Fragdo massica
chaves molecular (°C) na alimentagao
n-Hexano C5H14 68,0 0,24
Ciclohexano CeH12 80,7 0,25
Tolueno C/Hs 110,6 0,25
m-Xileno CgH1o 139,1 0,26

Fonte: Autor (2018).

Nesta simulacéo optou-se pela definigdo do m-xileno, ja que ha
outros isdmeros deste hidrocarboneto, como representante destes
isdbmeros. Este composto possui 0 ponto de ebuli¢do intermediario entre
0s isbmeros.

Assim, a definicdo das condigBes experimentais da primeira
coluna da série foi determinada por meio da simulacdo de uma coluna
convencional operada em modo estacionario, visando uma separagédo de
que permitisse 99% de n-hexano no topo e 99% de m-xileno na base.
Para as demais colunas da série o procedimento de construgdo da
simulacdo foi 0 mesmo, alterando-se os dados de entrada, por exemplo,
composicdo e temperatura de alimentacdo, de modo que a defini¢do no
shortcut atende-se aos experimentos.

Apbs a realizacdo dos experimentos da primeira coluna da série
foi refeita a simulagdo de modo a confrontar ambos os resultados. Para
as demais colunas da série, foram realizados os mesmos procedimentos
de comparacdo. Portanto, foram simulados inicialmente os valores
iniciais dos fatores utilizados, e apés a definicdo dos experimentos com
maiores valores de fracdo massica do componente chave foram refeitas
as simulacgdes conforme as condicBes obtidas experimentalmente.

3.4 TRATAMENTOS MATEMATICOS DAS VARIAVEIS
RESPOSTAS

A partir dos valores médios das variaveis respostas ou
indenpendentes, foi determinado o fator de separa¢do dos componentes
hexano em relagdo aos xilenos. Usaram-se estes componentes pelo fato
do hexano ser o componente chave leve utilizado nesta separacéo e por
ser 0 Xileno o componente mais pesado presente na mistura. O fator de
separacdo consiste na relacdo entre a razdo das fracfes massicas dos
componentes chaves leve e pesado nas correntes de topo e base, de
acordo com a Equacdo (3.1):
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xhex,t/xxil,t (3 l)

Fator de separagao Fnens/ Frih
onde: Xnext representa a fracdo massica do hexano na corrente de topo,
Xxil¢ Fepresenta a fracdo massica de xileno na corrente do topo, Xhexp € @
fracdo massica do hexano na corrente de base e Xy € a fragdo massica
de xileno na corrente de base. O fator de separagcdo em um processo é
uma medida que indica a eficicia deste na separacdo de uma mistura e
por esta razdo foi utilizado como critério de avaliacdo da qualidade de
separacao da unidade.

Neste trabalho, o teste de Tukey foi aplicado aos valores obtidos
do fator de separacdo e dos valores de fragdo massica do hexano na
corrente de topo para 0s experimentos sujeitos ao planejamento
experimental, descrita na se¢do 3.2, para o nivel de confiangca de 95%,
ou seja, nivel de significancia de 5%.

Para comparar duas médias de tratamentos, pode-se utilizar o
teste proposto por Tukey. Quando a diferenca, em mddulo, entre as
médias populacionais de dois tratamentos sdo maiores que a diferenca
minima significativa (T,) do teste aplicado h& a rejeicdo da hipotese
nula, ou seja, as médias ndo séo iguais em nivel de significancia de o %.
O teste de Tukey declara que duas médias possuem diferencas
significativas se 0 valor absoluto exceder o valor dado pela equagéo
(3.2):

3.2)
S
T, = Qa(a:f) ) YQ

onde g, (a,f) é amplitude total estudentizada, obtida nas tabelas do teste
de Tukey, o é o nivel de significancia, a é o tratamento envolvido, fé o
nimero de graus de liberdade associado ao residuo, SQ é o valor do
quadrado médio residual, obtido na tabela de andlise de variancia, e n é
0 ntmero de repeticbes dos tratamentos.

Foram determinados o0s valores da espessura do filme
descendente, nimero de Reynolds e Nusselt, angulo de contato,
coeficiente global de transferéncia de calor, conforme apresentados na
secdo 2.5. E no Anexo B ha um exemplo da estimativa da exergia para o
experimento 1 (BEJAN, 2016). Ressalta-se que apesar do software
Hysys® fornecer varias especificacdes quimicas e fisicas de uma
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determinada corrente, ha uma limitacdo no que diz respeito a
determinacdo da exergia (ABDOLLAHI-DEMNEH et al., 2011). Uma
vez que esta implementada apenas o resultado da estimativa da exergia
fisica.



4 RESULTADOS E DISCUSSAO

Sdo apresentados na secdo 4.1 os resultados das simulagGes
preliminares realizadas no software Hysys® para determinar as
condi¢Bes operacionais utilizadas na coluna de destilagdo de filme
descendente. Na secdo 4.2 sdo apresentados os resultados experimentais
da separacdo de nafta sintética obtidos na coluna de destilagdo de filme
descendente. Os resultados obtidos dos testes experimentais de nafta
sintética sdo discutidos tanto do ponto de vista do comportamento do
processo de separacdo em filme descendente quanto da utilizagdo de
uma sequéncia de unidades. E por fim, na se¢do 4.3 sdo apresentados 0s
resultados esperimentais da separacdo de nafta agluilada.

41 SIMULAGCOES PRELIMINARES DA NAFTA SINTETICA EM
COLUNA CONVENCIONAL

Por se tratar de uma mistura multicomponente e visando a
proposta deste estudo, foram realizadas simulagées no software Hysys®
considerando-se unidades convencionais de destilagdo em série. A partir
das quais se separam componentes pré-definidos, que podem ser
considerados cortes, ou diluentes. Fez-se a opgdo de destilagdo em uma
série de forma direta, isto é, o produto de base de uma coluna é utilizado
para alimentar a préxima coluna da sequéncia, e assim sucessivamente.
Esta definicdo baseou-se no fato de que: primeiro, para a separagéo de
todos os n componentes de forma que cada corrente contenha apenas um
componente seriam necessarias n-1 colunas. Segundo, na industria
petrolifera a separagdo de uma alimentagdo multicomponente é realizada
de modo a obter fracBes com caracteristicas desejadas, por exemplo,
fragdes de nafta, gasolina, diesel, e a mesma analogia foi adotada neste
trabalho, ou seja, na corrente que contiver determinado componente
havera outros compostos com pontos de ebulicdo préximos a este.
Terceiro, 0 modo de operacdo em série é adaptavel a coluna de filme
descendente, uma vez que, ap6s a destilacdo, é possivel determinar as
composicdes das fracdes de topo, por exemplo, e a partir dos valores
encontrados sintetizar uma nova alimentacdo para uma préxima
destilacdo, e assim de forma sucessiva. Porém, ressalta-se que uma
destilacdo fracionada comum na industria petrolifera nédo é viavel de ser
adaptada na coluna de filme, pois ndo é possivel a retirada de correntes
laterais ao longo do tubo de destilacdo na unidade.

Os principais resultados obtidos na simulacdo para a série de trés
colunas diretas sdo apresentados na Tabela 4.1. Assinala-se que o
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namero total de estagios (NT), o estagio da alimentacdo (NA), a razdo
de refluxo (RR) e vazdo de topo (Q; foram definidos a partir da
simulacdo prévia realizada empregando-se o método shortcut que
fornece justamente tais resultados. Para verificar a influéncia da
definicdo de quais seriam os componentes chaves leves e pesados, 0s
resultados da separagdo sdo apresentados de duas formas. Na primeira,
denominada sequencial, 0 componente chave leve da primeira coluna é
0 n-hexano, e o pesado é o ciclohexano, de forma crescente a
temperatura de ebulicdo. O outro modo, ndo sequencial, em todas as
colunas foram definidos como componente chave pesado o m-xileno, e
0s componentes leves de acordo com o ponto de ebuli¢do, portanto para
a primeira coluna utilizou-se o n-hexano.

Tabela 4.1 - Comparagdo entre as séries diretas sequenciais e ndo sequenciais
dos componentes chaves pesados na separagdo de nafta sintética

Sequencial | Ndo sequencial
Componentes chaves pesados
cic tol Xil xil xil xil
Coluna Coluna Coluna | Coluna Coluna Coluna
1 2 3 1 2 3
Qa(kg-h™ 13,50 10,32 6,90 13,50 5,65 5,223
T, (°C) 90,18 101,0 120,9 90,18 120,3 125,1
RR 5,12 1,81 1,76 0,33 4,79 2,48
NT 48 27 29 12 13 29
NA 22 14 15 7 5 14

Oer(kW) 1,84 097 095 1,09 024 064
Qi(kgh) 317 341 340 787 040 1,80

Xhext 0,96 0,06 0,00 0,41 0,02 0,00
Xeict 0,04 0,92 0,02 0,43 0,22 0,02
Xiol t 0,00 0,02 0,97 0,14 0,76 0,96
Xsil.t 0,00 0,00 0,01 0,02 0,00 0,02
Obs.: cic — ciclohexano, tol — tolueno, xil — m-xileno, Q, — vazdo de

alimentacdo, T, — temperatura da alimentacdo, RR — razdo de refluxo, NT —
ndmero total de estagios, NA — nimero do estagio de alimentacéo, Q,.; — energia
cedida pelo refervedor, Q, — vazao do topo, Xne — fracdo méssica do hexano na
corrente de topo, X.; — fracdo méssica do ciclohexano na corrente de topo, X
— fracdo massica do tolueno na corrente de topo, e Xy — fragdo maéssica do
xileno na corrente de topo.

Fonte: Autor (2018).
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Analisando-se a forma sequencial, observa-se que a primeira
coluna da série possui 0 maior nimero de estagios e maior razdo de
refluxo com relagdo as demais colunas. Justifica-se estes valores devido
a menor diferenca entre as temperaturas de ebulicdo dos componentes
chaves leve e pesado, hexano e ciclohexano, respectivamente. Ao
realizar a comparagdo quando o componente chave pesado da primeira
coluna é o m-xileno, observa-se que na corrente de topo, além de dobrar
a vazdo, hé a presenca de todos 0s compostos, e que as fragdes massicas
dos componentes leves n-hexano e ciclohexano sdo proximas a 0,4. O
somatdrio dos estagios das trés colunas da série sequencial é 92 % maior
guando o componente chave € o m-xileno. O mesmo acontece com a
guantidade de calor necessaria para os refervedores, superior a 90 %
para o0 caso sequencial. A mudanga do componente chave pesado em
qualquer etapa demonstra a dependéncia da composicdo de uma
determinada corrente sujeita ao processo de destilagdo em fungdo da
definicdo dos componentes chaves.

Como conclusfes gerais da simulacdo da separacdo de nafta
sintética em série pode-se inferir que: primeiro, a temperatura de
alimentacdo deve ser proxima ao ponto de bolha da mistura, no caso
90,1 °C. Segundo, o valor de T; (unidade de pelicula) deve ser proximo
a temperatura do primeiro estdgio da unidade convencional, igual a
92,5 °C. Caso a coluna de filme descendente fornecesse a mesma fragéo
massica do hexano na corrente de topo obtida na simulagdo, a unidade
de 1 metro seria equivalente a 48 estagios da coluna convencional. E
para a primeira coluna o componente chave pesado é o ciclohexano.

42 SEPARACAO DE MISTURA MULTICOMPONENTE EM
COLUNA DE FILME DESCENDENTE

Nesta se¢do sdo apresentados os resultados dos experimentos de
nafta sintética realizados na coluna de filme descendente. Os da primeira
coluna da série sdo discutidos na secdo 4.2.1. Os experimentos da
segunda coluna da série sdo apresentados na se¢do 4.2.2. Os resultados
da terceira e Ultima coluna da série sdo apresentados na se¢do 4.2.3. As
consideragcdes gerais dos experimentos de nafta sintética sdo
apresentadas nas sec¢éo 4.2.4.

4.2.1 Resultados na separacao da nafta sintética da coluna 1

Sdo apresentados nas proximas secfes 0s  resultados
experimentais da destilacdo multicomponente na primeira unidade de
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separacdo. A secdo 4.2.1.1 trata dos experimentos realizados na coluna
de filme descendente operada em modo isotérmico. O modo perfil de
temperatura é discutido na se¢do 4.2.1.1. A comparagdo entre os dois
modos operacionais de fornecimento de energia a cAmara de vapor é
apresentada na secdo 4.2.1.2. As compara¢Ges com outras misturas —
bindrias — j& processadas nesta unidade sdo apresentadas na secao
4214, e na secdo 4.2.1.5 sdo apresentados 0s experimentos
complementares na primeira coluna da série.

4.2.1.1 Coluna 1 camara operada em condigdo isotérmica

Os resultados médios e os respectivos desvios padrdo para oS
experimentos realizados na condi¢do isotérmica da camara de vapor
para a vazdo de alimentagdo massica de 22 kg-h'l sdo apresentados na
Tabela B.1 do Apéndice B, e para a vazdo de alimentagcdo massica de
13kgh® sdo apresentados na Tabela B.2 do Apéndice B.
Especificamente os resultados das fragdes massicas médias e os desvios
padrdes o para os experimentos realizados na condi¢do isotérmica da
camara de vapor para a vazdo de alimentagdo massica de 22 kgh™ e
13 kg-h™* séo apresentados na Tabela B.3 do Apéndice B.

Na Figura 4.1 sdo apresentados os valores das temperaturas dos
termopares 1 e 10 em funcdo do tempo para 0s experimentos de 1 a 8.
Como os experimentos foram realizados no modo isotérmico, ha a
sobreposicdo das curvas. Uma vez que os valores dos demais termopares
da cAmara de vapor também sdo sobrepostos, estes ndo sdo apresentados
nesta figura por simplificacdo. Ainda com relacdo a Figura 4.1,
apresentam-se os valores das respectivas derivadas dos valores de
temperatura medidos em cada ponto em funcdo do tempo dos
termopares 1 e 10.

Observa-se a ocorréncia de uma ligeira diferenca de inclinacéo,
durante a partida da unidade de filme descendente, ou seja, hd um atraso
na resposta do termopar Ty, fato corroborado pela diferenca entre as
derivadas. O aquecimento da camara de vapor foi registrado
inicialmente pelo termopar 1, e assim sucessivamente até o termopar 10.
Observou-se que os valores das derivadas foram préximos a zero,
caracterizando o regime permanente, constatacdo esta que também foi
estabelecida nas demais varidveis monitoradas.

A poténcia fornecida as resisténcias elétricas do evaporador foi
caracterizada em média a 3 % da poténcia total da unidade, que era de
9600 W. O controle da poténcia foi realizado em modo manual, e
mesmo nesta condicdo foi verificado que as derivadas das variaveis
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monitoradas foram proximas a zero, caracterizando 0 regime
permanente. Desta forma justifica-se a razdo para que o desvio padrdo
da poténcia seja elevado.

Figura 4.1 — Valores de temperaturas dos termopares 1 e 10 ao logo do tempo e
respectivas derivadas e poténcia fornecida ao evaporador dos experimentos da
coluna 1 em modo isotérmico de temperatura na cAmara de vapor.
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Fonte: Autor (2018).

Exibem-se na Figura 4.2 os resultados dos valores médios das
fragbes massicas dos componentes nas correntes de base e topo.
Verificou-se que a fracdo massica do hexano na corrente de topo foi
superior a 45% em todos 0s casos. Este aspecto caracterizou a separacao
da mistura multicomponente devido ao processo de destilagdo, ou seja,
houve o enriquecimento da fragdo massica do componente chave leve na
corrente de topo da coluna. Na literatura encontram-se exemplos de
misturas multicomponentes que apresentam comportamentos similares
aos obtidos neste trabalho (CARRERA-RODRIGUEZ et al., 2014;
LUCERO-ROBLES et al., 2016; LUYBEN, 2010; PLESU et al., 2013;
SHENVI; SHAH; AGRAWAL, 2013). Nestes trabalhos, todos
utilizaram a simulagéo para a separacdo de misturas multicomponentes,
e mesmo nestas situacdes, a fracdo massica do componente chave é
inferior a 96%. Para uma mistura muticomponente sabe-se que ocorre a
difusdo reversa, ou seja, a difusdo de uma espécie quimica contra seu
préprio gradiente de concentracdo (KRISHNAMURTHY; AND;
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TAYLOR, 1985), e é o caso destes hidrocarbonetos utilizados neste
trabalho.

Figura 4.2 — Valores médios das fragdes massicas dos componentes separados
na coluna de filme descendente operada em modo isotérmico.
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Almejava-se um valor proximo a 96 % para 0 n-hexano na
referida corrente de topo. Alguns fatores que explicam o valor médio
encontrado estdo associados a varios aspectos que afetam a transferéncia
de calor e de massa no tubo de destilacio como: a diferenca de
temperatura entre a cdmara de vapor e a temperatura do vapor formado,
0 comprimento e diametro do tubo, e as caracteristicas deste, como tipo
de metal, espessura da parede e do tipo de tratamento aplicado ao tubo
(CHEN; JEBSON; 1997). Outra hipétese refere-se ao comprimento do
duto de destilacdo, no caso 1 m, ndo corresponder ao nimero de estagios
de equilibrio simulado. Portanto, 0 aumento do comprimento do duto de
destilacdo corresponderia a mais estagios de equilibrio, e desta maneira
seria provavel aumentar o valor da fracdo massica do hexano na corrente
de topo. Maiores detalhes sdo apresentados na se¢do de comparagdo dos
experimentos com mistura multicomponente com misturas binarias
realizadas na mesma unidade operacional por outros autores, na secao
42.1.4.
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E importante destacar que com relacdo a corrente de topo,
conforme apresentado na Figura 4.2, houve um enriquecimento da
fracdo do ciclohexano (segundo componente mais volatil da mistura) em
todos os experimentos, com esta variavel apresentando valores que
foram préximos a 33%. Quanto aos demais compostos houve uma
reducdo nas respectivas fragdes nesta corrente em relacéo ao alimentado,
conforme esperado. No que condiz a corrente de base houve um ligeiro
aumento da fragdo massica dos compostos tolueno e xilenos (menos
volateis) com relacdo a fracdo da alimentagéo.

Séo apresentados na Figura 4.3 os resultados médios e desvios
padrdo do fator de separacdo e da fragdo massica do hexano na corrente
de topo da primeira coluna.

Figura 4.3 — Valores médios e desvios padréo do fator de separacéo e da fracéo
massica do hexano na corrente de topo na coluna de filme descendente operada
em modo isotérmico.
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Os valores dos fatores de separacdo apresentaram o0
comportamento similar as fracdes massicas do hexano. Verificou-se que
os experimentos 1 e 8 apresentaram valores do fator de separacdo e da
fracdo massica do hexano na corrente de topo superiores aos demais
experimentos. Nestes casos, a vazdo de alimentacdo era o Unico fator
diferente entre si. Analisando-se 0s experimentos que possuem as
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mesmas médias de fragdo massica e fator de separacdo, ou seja, as
condi¢bes 2 a 7, ndo houve diferencas significativas em fungdo da
alteracdo da vazdo da alimentagdo (conforme Tabela 4.2). Assim, a
explicagcdo para que 0s experimentos 1 a 8 apresentassem 0S maiores
valores relacionaram-se ao decréscimo da temperatura de topo, fato que
pode ser visualizado e constatado na Figura 4.4.

Observa-se que a maior fragdo massica de hexano na corrente de
topo foi alcancada utilizando-se a temperatura de alimentacdo préxima a
85 °C e a temperatura da cAmara de vapor na posi¢do T, préxima a
90 °C. Enfatiza-se que independente da vaz&o de alimentacdo observou-
se uma queda em torno de 5 °C para a temperatura de topo nos
experimentos 1 e 8 em relacdo aos demais. Este fato acarretou em um
aumento da fracdo méssica de hexano, mas também a reducéo da vazédo
da corrente de topo nos experimentos mencionados (Figura 4.4). Logo,
para misturas multicomponentes observou-se uma relagdo inversa entre
a vazdo de topo e a fracdo massica de hexano nesta corrente, fato
corroborado por outros trabalhos do grupo de pesquisa quando misturas
binarias foram estudadas (PARISOTTO, 2013; PIRES, 2016).

Figura 4.4 — Representacédo dos valores médios e desvios padrdo para a vazao e
temperatura de topo e a fragdo massica do hexano no topo obtidos na primeira
coluna em modo isotérmico.
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Nas condi¢Bes experimentais 3 e 6, na qual a temperatura da
camara em T era préxima a 95 °C, valor mais alto dentre os estudados,
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percebeu-se um aumento da vazdo de destilado e a0 mesmo tempo uma
diminuicdo na fragdo massica do componente chave. Assim, quanto
maior a temperatura em T,, maior foi o arraste dos componentes, e
consequentemente houve a reducdo da fracdo massica do componente
chave leve. Tal comportamento também foi verificado para o
ciclohexano. Nas condi¢des experimentais 2 e 7, nas quais a temperatura
da cdmara em T, eram préxima a 90 °C, ocorreu um ligeiro aumento no
valor de fracdo méssica do componente chave. E este valor pode ser
aumentado quando a temperatura de alimentagdo foi diminuida a 85 °C,
conforme os experimentos 4 e 5.

Como ja citado, as temperaturas de topo dos experimentos 1 e 8
foram, em média, 5 °C inferiores aos dos demais experimentos. E a essa
queda associa-se a diminuigdo da vazdo de topo, de pelo menos a
metade do valor aos demais experimentos, como apresentado na Figura
4.4. Atribui-se este comportamento a um limite operacional, pois, a
composigdo da corrente alimentagdo possuia uma temperatura de bolha
proxima a 90 °C (estimada pelo software Hysys®). Assim, caso a
temperatura da camara em T, fosse reduzida, para por exemplo 85 °C,
cessaria a formacdo de vapor na corrente de topo, ou de outra forma, a
unidade passaria a se comportar como um trocador de calor, visto que se
objetivava a transferéncia de calor da cAmara de vapor para o tubo de
destilagdo e ndo o contrario.

A temperatura da alimentagdo e a temperatura da camara de
vapor em T, foram as variaveis independentes que mais influenciaram o
aumento da fracdo massica do hexano na corrente de topo, fato
constatado na Figura 4.5. S8o0 apresentados no eixo das abcissas desta
figura os valores médios das variaveis independentes obtidas nos
experimentos. Logo, as maiores inclinacfes representam as variaveis
mais significativas entre as estudadas no que diz respeito a fracao
massica do hexano na corrente de topo. Como pode ser visualizado, a
vazdo de alimentagdo tem pouca influéncia para as condi¢des testadas
neste planejamento.

A superficie de resposta da fracdo massica do hexano na corrente
de topo em funcdo destas duas variaveis mais significativas €
apresentada na Figura 4.6. A partir destas pode-se observar o
comportamento do processo em relacdo as varidveis estudadas. Houve
um aumento médio de pelo menos 5% na fracdo massica da corrente do
topo para as condicbes de menores temperaturas destas varidveis
independentes.
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Figura 4.5 — Efeitos principais na fragdo massica do hexano na corrente de topo
para os experimentos da primeira coluna em modo isotérmico.
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Figura 4.6 — Superficie de resposta da fragdo massica do hexano na corrente de

top em funcdo das temperaturas de alimentagéo e da cdmara de vapor em T, dos
experimentos realizados em modo isotérmico na primeira coluna.
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Outras respostas utilizadas para analisar este modo de operagédo
foram a poténcia massica e a diferenca de temperatura das correntes de
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base e topo da coluna de destilacdo de filme descendente. Especificou-se
a poténcia massica como a razdo entre o valor de poténcia fornecido ao
evaporador pelo valor da vazdo méssica de alimentacdo, para o periodo
de tempo de 1 hora.

Diante do exposto, apresenta-se na Figura 4.7 os valores médios e
desvios-padrBes destas respostas para cada experimento. Quanto a
diferenca de temperatura entre a base e o0 topo constatou-se que estas
foram maiores nas condigdes experimentais 1 e 8. Este fato foi similar
ao mencionado anteriormente quando analisaram-se as quedas dos
valores das temperaturas da topo nestas condi¢Ges. A curva da diferenca
de temperatura apresentou o comportamento similar ao da curva dos
valores do fator de separacdo apresentados na Figura 4.3. Portanto,
pode-se atribuir que o comportamento de separacdo nesta unidade de
pelicula estd associado a diferenca de temperatura estabelecida entre a
base e o topo do tubo de destilagdo. A maior a variagdo de temperatura
favoreceu o incremento da fracdo massica do componente chave.
Extrapolando-se a condi¢do limite, que seria o caso no qual a
temperatura do topo alcancasse a temperatura de ebuligdo do hexano,
68 °C, ter-se-ia provavelmente a fracdo massica mais proxima a 96 %
deste componente nesta corrente, e vazao em torno de 5 kg-h™. Nesta
hip6tese, o comprimento de 1 m do duto de destilagdo seria equivalente
a 48 estagios de equilibrio da coluna convencional, como apresentado na
simulacdo preliminar. Contudo, observou-se experimentalmente que 0s
experimentos 1 e 8 foram casos limites operacionais. Uma vez que, por
exemplo, caso a temperatura de alguma variavel independente fosse
diminuida, a formacdo de produto de topo da coluna poderia ser
realizada abaixo do ponto de bolha da mistura, e nesta situacao ocorreria
a evaporacgdo da mistura multicomponente.

Foi constatado que as poténcias massicas apresentaram elevados
desvios padrdo, e a justificativa é atribuida ao fato de que a menor
poténcia fornecida ao evaporador foi de 96 W, o que corresponde a 1 %
da capacidade das resisténcias elétricas utilizadas para acionar o
evaporador. O controle da poténcia foi realizado em malha aberta e esta
variacdo gerou uma ligeira alteracdo na temperatura da camara de vapor
em T4, refletindo em uma variacdo de no maximo 1,5 °C. Lembra-se que
o fluido utilizado no evaporador da coluna foi a 4gua. Os menores
valores de poténcia massica foram associados a vazdo de alimentacdo de
22 kg-h™. Ressalta-se que a menor poténcia foi obtida na condicdo 4. Os
valores de poténcia massica da separacdo de nafta sintética foram 10
vezes inferiores aos obtidos por Pires (2016). Verificou-se que ao maior
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valor da fracdo massica do hexano na corrente de topo estd associado o
maior valor de poténcia massica.

Figura 4.7 — Representacédo dos valores médios e desvios padrdo da diferenca de
temperatura entre a base e o topo, e da poténcia méssica na separacdo de nafta
sintética na coluna de filme descendente operada em modo isotérmico.
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Fonte: Autor (2018).

Assim, para a mistura multicomponente de nafta sintética, os
fatores significativos foram a temperatura da camara de vaporem Ty e a
temperatura da alimentacdo. A vazdo ndo foi significativa ao nivel de
confianca. Os maiores incrementos na fracdo massica do hexano na
corrente de topo foram alcangcados quando as temperaturas T; e T,
estavam em nivel baixo. Para o modo isotérmico, o maior valor de
recuperacdo do hexano na corrente de topo foi alcangado quando as
condicdes operacionais foram: vazdo de alimentagio de 13 kgh™,
temperatura de alimentagdo de 85 °C, e temperatura da cdmara de vapor
em Ty igual a 90 °C.

4.2.1.2 Coluna 1 cdmara operada com perfil de temperatura

Os valores médios e 0s respectivos desvios-padrdes para o
experimento com a coluna de filme descendente operada com perfil de
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temperatura na cdmara de vapor para a vazdo de alimentacdo massica de
22 kg'h™ sdo apresentados na Tabela B.4 do Apéndice B, e para a vaz&o
de alimentagdo massica de 13 kg'h™ séo apresentados na Tabela B.5 do
Apéndice B. Os resultados das fracfes massicas médias e 0s desvios-
padrdes o para o experimento realizado na condicao perfil da cAmara de
vapor para a vazao de alimentagdo massica de 22 kg-h'1 e 13 kg-h'1 séo
apresentados na Tabela B.6 do Apéndice B.

Na Figura 4.8 sdo visualizados os valores das temperaturas dos
termopares Ty e T1o em fungcdo do tempo para os experimentos de 9 a
16. Conforme esperado, em virtude da condicéo de pressao estabelecida
na cAmara de vapor, houve uma diferenca de pelo menos 10 °C entre
estes valores. Os valores dos demais termopares da cAmara de vapor
estavam compreendidos entre os dois citados, e ndo sdo apresentados
para simplificar a figura. As respectivas derivadas de T; e Tio também
sdo visualizadas, bem como a poténcia fornecida ao evaporador.
Observa-se que o regime permanente foi alcancado em todos o0s
experimentos. Quanto a poténcia, esta correspondeu em média a 3 % da
poténcia total da unidade, e também houve momentos que ndo foi
necessario acionar as resisténcias elétricas.

Figura 4.8 — Valores de temperaturas dos termopares 1 e 10 ao logo do tempo e
respectivas derivadas, e poténcia fornecida ao evaporador para 0s experimentos
da coluna 1 em modo perfil de temperatura na cdmara de vapor.
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Na Figura 4.9 sdo exibidos os resultados dos valores médios das
fragdes massicas dos componentes nas correntes de base e topo. Inferiu-
se que a fracdo massica do componente chave leve, hexano, na corrente
de topo da coluna também foi superior a 45%, do mesmo modo ao
relatado na condicdo isotérmica. Houve o enriquecimento da fragéo
massica do componente chave leve na corrente de topo da coluna, o que
caracterizou o processo de destilagdo. O ciclohexano apresentou em
média a fragdo méssica superior a 32% nesta corrente.

Figura 4.9 — Valores médios das fragdes massicas dos componentes separados
na coluna de filme descendente operada em modo de perfil de temperatura.
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Observou-se que a menor fracdo massica de xilenos presentes no
topo foi de 2%, na condicdo experimental 16. De fato, houve pouca
variacdo nos valores de fracdo massica para a corrente de base, e
inclusive estes valores foram préximos aos da alimentagdo. Desta forma,
esta constatacdo impossibilitou que a série direta de destilacdo fosse
utilizada, pois, para este unidade experimental houve pouca diferenca
entre as composicdes da alimentacdo e da base. Ao analisar a corrente
de topo foi notdrio o incremento da fracdo massica do hexano. Este
resultado determinou entdo que fosse utilizada a forma indireta de
destilacdo de modo a incrementar ainda mais a fracdo massica deste
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componente na corrente e avaliar a separacdo em unidades em série
conforme consiste o objetivo desta tese.

Determinou-se o fator de separacdo, conforme ja abordado na
condicdo isotérmica, considerando os componentes chaves leve e pesado
sendo respectivamente o hexano e xileno. Na Figura 4.10 séo ilustrados
0s resultados médios e desvio padrdo do fator de separacdo para a
coluna 1 operada com perfil de temperatura na camara de vapor. Os
valores dos fatores de separagdo apresentaram o comportamento similar
as fragcBes massicas do hexano, também visualizada na Figura 4.10. Os
valores foram maiores que 1 e, portanto indicaram que a separacgao foi
eficiente nestas condi¢fes para os compostos analisados. Fato notorio
foi que tanto a fracdo massica quanto o fator de separacdo foram
ligeiramente superiores aos valores obtidos nos experimentos em
condicbes isotérmicas. Ao contrario do que ocorreu com o0 modo
isotérmico, no modo perfil existiu a influéncia da vaz&o de alimentacéo
nas fracGes massicas do hexano nas correntes de topo para 0s
experimentos 9 e 16. Mais uma vez observou-se o decréscimo da
temperatura de topo nestes experimentos.

Figura 4.10 — Valores médios e desvio padrdo do fator de separagdo na coluna 1
operada em modo de perfil de temperatura na cAmara de vapor.
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A maior fracdo massica de hexano na corrente de topo foi obtida
no experimento 16. E este registrou uma queda da temperatura de topo
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de pelo menos 15 °C comparado aos experimentos 11, 12, 13 e 14. Este
fato é observado na Figura 4.11.

Figura 4.11 — Representacdo dos valores médios e desvios padréo para a vazdo e
temperatura de topo e a fracdo massica do hexano no topo obtidos nos
experimentos da coluna 1 em modo de perfil de temperatura na cadmara de
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Tornou-se evidente que para ocorrer o incremento na fracdo
massica do hexano na corrente de topo foi necesséria que a temperatura
do topo estivesse proxima a temperatura de ebulicdo do componente
chave. Associou-se a reducdo da temperatura da corrente de topo a
menor vazao desta corrente, como observado nos experimentos 9, 10, 15
e 16. Nos demais, houve pelo menos a duplicagcdo do valor da vazéo
desta corrente, e como ja apresentado, uma ligeira reducdo do valor
médio da fracdo massica do hexano no topo. Salienta-se que houve um
perfil de temperatura na cAmara de vapor e a diferenca média entre T,
termopar localizado préximo a base, e T1o, termopar localizado préximo
ao topo, foi de aproximadamente 10 °C para todas as condi¢des. Desta
maneira, ocorreu uma inversdo na troca térmica entre o fluido de
alimentacdo e a cAmara de vapor, ja que a corrente de alimentacdo
possuia, pelo menos, 5 °C a mais que a temperatura em Ty Esta
observagdo explicou o motivo de existirem mais condi¢des
experimentais, especificamente 10 e 15, em que ocorreram as reducdes
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da temperatura das correntes do topo quando comparadas ao modo
isotérmico.

A temperatura da alimentacdo foi a variavel independente que
mais influenciou o aumento da fragdo massica do hexano na corrente de
topo, fato constatado na Figura 4.12. Sdo apresentados no eixo das
abcissas desta figura, os valores médios das varidveis independentes
obtidas nos experimentos. Porém, diferentemente do observado no
modo isotérmico, a vazdo de alimentacdo tornou-se significativa no
modo de operagdo em perfil de temperatura. Por exemplo, caso a vazédo
seja aumentada, hé algumas implicagbes como o0 aumento da espessura e
da velocidade do filme descendente, e, portanto um menor tempo de
residéncia no duto de destilacdo. E por esta razdo os valores da fragdo
massica do hexano na corrente de topo sdo mais dependentes deste fator.
Contudo, a mesma relacdo inversa foi verificada, ou seja, a diminuicéo
da vazdo favorece o enriquecimento do valor da fracdo massica do
componente chave.

Figura 4.12 — Efeitos principais na fragdo massica do hexano na corrente de
topo para os experimentos da primeira coluna operada em modo perfil de
temperatura na cdmara de vapor.
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A superficie de resposta da fracdo massica do hexano na corrente
de topo em funcdo das mesmas varidveis independentes obtidas no
modo isotérmico é apresentada na Figura 4.13. Houve um aumento
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médio de pelo menos 10% na fracdo massica da corrente do topo para as
condi¢cbes de menores temperaturas destas variaveis independentes.

Analisando-se as superficies de respostas geradas & possivel
afirmar que a temperatura de alimentacdo foi a varidvel independente
que mais influenciou a fracdo méassica do hexano na corrente de topo.
Houve uma relagdo inversa destas varidveis, quanto menor é a
temperatura de alimentacdo maior é a fragdo massica do hexano na
corrente de topo. Para as demais varidveis também foram constatadas a
mesma relacdo inversa.

Figura 4.13 — Superficies de resposta da fragdo méssica do hexano na corrente
de topo em fungdo das temperaturas de alimentacdo, da cAmara de vapor em T,
e da vazdo de alimentagdo dos experimentos realizados em modo perfil de
temperatura na primeira coluna
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Apresentam-se na Figura 4.14 os valores médios e desvio padrdes
das diferencas de temperatura entre as correntes de base e o topo, e as
potencias massicas para cada experimento realizado na coluna 1 em
modo perfil de temperatura da camara de vapor.

O controle da poténcia realizou-se em malha aberta e esta
variacdo gerou uma ligeira alteracdo na temperatura da cadmara de vapor
em T4, em no maximo 1,7 °C. Os menores valores de poténcia massica
estavam associados a vazdo de alimentacdo de 22 kg-h™. Ressalta-se que
a menor poténcia foi obtida no experimento 12. O valor da poténcia



Capitulo 4 — Resultados e Discussao 95

massica mais alta para os experimentos de menor vazdo implica que as
transferéncias de calor e massa no interior do duto de destilagdo
necessitaram de mais energia para efetuar a separagdo. A transferéncia
de calor entre a cdmara de vapor e o duto de destilagdo é do tipo
condutiva, conforme seré apresentado na secdo 4.2.4.1.

Figura 4.14 - Representacdo dos valores médios e desvios padrdo da diferenca
de temperatura entre a base e 0 topo, e da poténcia massica na separagdo de
nafta sintética na coluna 1 operada em modo perfil de temperatura.
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Experimento
Experimento 9 10 11 12 13 14 15 16

Qa (kg-h') 22 22 22 22 13 13 13 13
Ta (°C) 85 85 90 90 90 90 85 85
T1(°C) 90 95 985 90 90 95 95 90

Fonte: Autor (2018).
4.2.1.3 Definicdo da melhor separacdo na coluna 1

Para avaliar a melhor separagdo dentre todas realizadas na
primeira unidade da série foi considerado a analise estatistica a adi¢do
de um novo fator denominado PI, relativo & forma de fornecimento de
energia. Este indica se os experimentos foram realizados de forma de
perfil de temperatura na cAmara de vapor, P, ou em modo isotérmico, |,
portanto dois niveis, respectivamente, +1 e -1. Os experimentos de
nameros 1 a 8 foram realizados em modo isotérmico, enquanto que os
experimentos de nimeros 9 a 16 foram realizados em modo perfil de
temperatura na cdmara de vapor.
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Foi realizado o teste de Tukey considerando as respostas fracdo
massica de hexano na corrente de topo e fator de separacdo. Os
resultados contendo os valores médios e respectivos desvios padrdes sdo
apresentados na Tabela 4.2 de forma decrescente dos valores do fator de
separacao.

Tabela 4.2 — Teste de Tukey para os experimentos realizados em modo perfil de
temperatura e isotérmico.

Fragdo massica

Fator de separagio do hexano no topo

Experimento

36,7 + 4,36 0,58+£0,04 16
26,6 +2,90 0,53+0,01"" 9
21,7+ 0'84h,o 0,53+ 0,00hlé 15
17,7 42,02 0,50 + 0,014 8
16,8 +2,81" 0,50 + 0,01%M N
13,7 + 0,88ad99klmn 0’49 + 0,00ahmn 1
119+ O,7Oab°d9fgk|m” 0,47 + 0’01abdegjklmn 13
10,8 + O,89ab°d9fgk|mﬂ 0,46 + 0’01bcdefgklmn 5
10,8 £ O,74ab°d9fgk|m” 0,46 + 0’01abcdegklmn 14
10,0 + 0,4g2cdefgkimn 0,46 + 0,QQPedefokimn 12
9,53 + 0,pg?edefgkimn 0,45 + 0,01Pcdefokimn 7
9,37 + 0, 752cdefgkimn 0,45 + 0,071Pcdefokimn 4
9,31 + 0, 728cdefgkimn 0,45 + 0,07Pcedfokimn 1
8,78 + olssbcdegklmn 0’45 + 0’01bdefgklmn 2
8,52 + 0174bcdefgklmn 0’43 + O,OODCdefgkl 6
8,21 + 0‘49bcdefgklmn 0,43 + 0,00deefgkl 3

Obs: Os valores das variaveis sdo expressos como média e desvio padréo de 6
medidas. Para a mesma coluna, médias com letras iguais ndo diferem
estatisticamente entre si ao nivel de 5 % de probabilidade. Experimentos 1 a 8
modo de operagao isotérmico, experimentos 9 a 16 perfil de temperatura.

Fonte: Autor (2018).

Os experimentos com maiores valores de fator de separagdo
apresentaram as maiores fracfes massicas de hexano no topo. Os
experimentos 1 e 8 no modo isotérmico e os experimentos 9, 10, 15 e 16
no modo perfil apresentaram essas caracteristicas. Deseja-se que o valor
do fator de separacdo seja 0 maior possivel, fato este que indica uma
maior facilidade na operacdo de separacdo. Constatou-se que 0
experimento 9, apesar de estatisticamente ser similar aos experimentos 8
e 15 no que diz respeito a fracdo massica do hexano na corrente de topo,
apresentou o valor do fator de separacdo estatisticamente diferente ao
nivel de 5 % aos experimentos citados. Por esta razdo, foi considerado
como o segundo melhor dentre os testados. Pode-se prosseguir esta
analise aos demais experimentos.
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Desta maneira, o experimento 16 foi considerado como o melhor
dentre o0s testados, pois apresentou diferencas significativas
estatisticamente em ambas as respostas analisadas superiores ao nivel de
5 % de probabilidade. Este experimento foi realizado em modo de perfil
de temperatura na camara de vapor, a vazao de alimentacao de 13 kg-h'l,
a temperatura de alimentacédo de 85 °C e a temperatura de T, de 90 °C.

Confrontou-se o desempenho da coluna de filme descendente
operada em modo de perfil de temperatura na camara de vapor frente a
uma coluna convencional de destilagio em regime permanente.
Obviamente ndo foi possivel comparé-lo a simulagdo apresentada na
secdo 4.1, devido as diferencas de vazdo e composi¢do obtidas na
corrente de topo da primeira coluna da série direta. Por isso, para o
experimento 16, considerado neste trabalho a melhor resposta dentro
todos realizados nesta primeira etapa, foram fixados os pardmetros de
fracdo massica na corrente de topo e vazdo de topo e uma nova
simulacdo foi construida para atender tal condi¢do. Ou seja, simulou-se
a mesma separacao da unidade de destialcdo de filme descendente em
uma unidade convencional. Exibe-se na Tabela 4.3 a comparacgdo
referida.

Tabela 4.3 — Comparagdo dos resultados em modo perfil de temperatura da
coluna 1 (experimento 16) e uma coluna convencional de destilagdo simulada
no Hysys®.

Experimento 16 Simulado
Q: (kg-h™ 0,08 0,08
Xhex.t 0,59 0,58
Xeict 0,32 0,31
Xtol t 0,07 0,09
Xxilt 0,02 0,02
Pot (W) 137 172

Fonte: Autor (2018).

O consumo energético do evaporador da coluna de filme
descendente operada no modo de perfil de temperatura na camara de
vapor proporcionou uma redugdo de 20 % comparada a uma coluna de
destilacdo convencional. Neste caso as eficiéncias dos estagios da
coluna foram especificadas iguais a 35 % (RAHIMI et al., 2006; XU;
AFACAN; CHUANG, 1994) e foram necessarios 5 estagios para
proceder a devida separacdo. Esta estratégia foi utilizada para ajustar os
valores obtidos experimentalmente aos simulados. Portanto, este
resultado demonstrou que a unidade de filme descendente é vantajosa do
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ponto de vista energético no processamento de misturas
multicomponentes.

4.2.1.4 Comparacdo entre nafta sintética e misturas binarias

Realizou-se a comparacao da destilacdo de filme descendente de
nafta sintética a outras misturas binarias ja processadas na unidade em
estudo. A comparagdo é justificada em razdo do processamento de
misturas binarias por outros autores, e também, devido a incipiéncia de
dados na literatura de misturas multicomponentes em coluna de
destilagdo por filme descendente. Na unidade experimental em estudo ja
foram avaliadas misturas binarias de: etanol e agua (PARISOTTO,
2013), 4gua e trietilenoglicol (PERUZZO, 2013) e monoetilenoglicol e
dgua (PIRES, 2016). Os resultados obtidos pelos autores foram
utilizados na comparagao com experimento 16 da coluna 1 da série.

Visualizam-se os valores utilizados para estimar o nimero de
Reynolds do filme dos estudos mencionados no Apéndice B na Tabela
B.7. Em todos os casos foram utilizadas as equacgdes de estado
UNIQUAC, que é indicada para compostos polares. Assim, foram
estimadas pelo software Hysys® as propriedades fisicas que permitiram
determinar o nimero de Reynolds do filme e a espessura do filme
descendente. Na Tabela 4.4 apresentam-se as propriedades fisicas
estimadas para 0 experimento 16, considerado o de melhor resultado
neste estudo, para as condicées de alimentacdo de vazdo de 13,88 kg-h™
e de temperatura de 85 °C para a coluna 1 da série operada com perfil de
temperatura na cdmara de vapor.

Tabela 4.4 — Estimativas dos valores das propriedades fisicas da mistura de
nafta sintética na condicgdo de alimentagdo para o experimento 16 da coluna 1.

Propriedades fisicas da nafta sintética

p (kg-m?) cp (kJ-kgK) o(Nm")  A(Wm™-K?) 1 (cP)

729,5 2,048 0,017 0,11 0,28

Obs.: p ¢ a massa especifica, cp é o calor especifico, o é a tensdo superficial, A é
a condutividade térmica e p é a viscosidade.
Fonte: Autor (2018).

Ao analisar as propriedades fisicas das misturas observou-se que
a nafta sintética apresenta a menor tensdo superficial, e isto implica em
uma maior facilidade para promover a evaporagdo, pois as forcas de
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atracdo moleculares na fase liquida sdo menores (BRACKBILL;
KOTHE; ZEMACH; 1992), por tratar-se de compostos apolares.

Os valores do nimero de Reynolds do filme e a espessura do
filme do experimento 16, assim como das compara¢Ges com outros
autores, ¢ apresentado na Tabela 4.5. O nimero de Reynolds do filme
foi maior nos experimentos de nafta sintética, houve um escoamento do
tipo laminar ondulatério, ou seja, com a presenca de ondas senoidais
(HAIDL et al., 2016; KOIZUMI; ENARI; OHTAKE; 2009). A mistura
de trietilenoglicol e dgua é a mais viscosa, e apesar de apresentar uma
maior espessura e um menor nimero de Reynolds, ainda assim foi
considerado um escoamento do tipo laminar ondulatério.

Tabela 4.5 — Valores da espessura do filme e nimero de Reynolds no
experimento 16 da coluna 1 e dados de outros autores.

Fonte & (mm) Re
Este trabalho 0,19 647
Pires (2016) 0,22 160
Peruzzo (2013) 0,37 86
Parisotto (2013) 0,19 577

Obs.: & é a espessura do filme e Re é 0 nimero de Reynolds do filme.
Fonte: Autor (2018).

A viscosidade da nafta sintética, menor entre as misturas
processadas, proporcionou um maior nimero de Reynolds. Como
consequéncia, o tempo de residéncia médio da nafta foi menor ao longo
do tubo de destilacdo. Por outro lado, como o escoamento foi laminar
ondulatério houve o favorecimento da transferéncia de calor e de massa.
Porém, esses efeitos antagbnicos ndo permitiram que o duto de
destilacdo propiciasse a fracdo massica do hexano na corrente de vapor
préxima ao valor almejado de 0,96. Estes aspectos também ocorreram
nos demais trabalhos comparados.

Ainda, obteve-se a mesma relacdo inversa, obtida por Parisotto
(2013) e Pires (2016), entre a fracdo massica do componente chave leve
e a vazdo da corrente de topo quando se fornece mais poténcia ao
evaporador. Ressalta-se que os valores de poténcia utilizados nos
trabalhos aqui comparados foram de pelo menos 2 vezes maiores que 0s
necessarios para efetuar a destilacdo da nafta sintética, o calor especifico
na nafta sintética € o menor entre os comparados. Os valores de poténcia
massica obtidos por Pires (2016) foram em média 10 vezes maiores
quando comparados aos necessarios para separar a nafta sintética.
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Todas as separacdes realizadas nesta unidade foram conduzidas a
pressdo atmosférica. Nesta condicdo, a mistura multicomponente de
nafta sintética € a mais volatil dentre as processadas. O hexano possui
temperatura de ebuli¢do inferior ao etanol (78,3°C), enquanto que para o
ciclohexano é 2,4°C superior.

Quanto aos valores obtidos para espessura do filme de nafta, a
literatura apresenta valores similares aos obtidos neste trabalho
(ALEKSEENKO; NAKORYAKOV; POKUSAEYV, 1985; KIL; KIM;
LEE, 2001; KOIZUMI; ENARI; OHTAKE, 2009). Os fluidos
processados foram distintos ao do presente estudo, e as operagdes foram
realizadas a pressdo atmosférica. Enfatiza-se que o escoamento do filme
liquido considerado como laminar ondulatério ndo possui flutuagdes na
formacéao das ondas. Caso ocorressem € provavel que houvesse a maior
transferéncia de massa, pois as cristas e vales das ondas fornecem
maiores &reas de transferéncia. Além disso, o aumento do fluxo de vapor
formado, em sentido contrario ao do filme, também promoveria o
aumento da transferéncia de massa (KARIMI; KAWAIJI, 1999). O
aumento do processo ondulatdrio € inversamente proporcional ao raio
do duto de destilagdo (KIL; KIM; LEE, 2001), e ainda que a amplitude
das ondas aumentam com o aumento do nimero de Reynolds. Assim,
para o caso da coluna e filme descendente pode-se supor que maiores
valores de vazdo de alimentacdo proporcionariam um maior
enriquecimento da fragdo massica do componente chave.

4.2.1.5 Coluna 1 experimentos complementares

Ao observar os valores das fracbes massicas da corrente de base
de todos os experimentos apresentados verificou-se pouca diferenca
entre si, e também com os valores da fracdo massica da alimentacao.
Conforme ja citado, este fato impossibilitou que fosse utilizada a forma
em série direta de destilacdo para a coluna de filme descendente. Assim,
visando incrementar fracdo massica do componente leve foram
realizados 3 experimentos, nas quais as condigdes dos fatores foram
alteradas, com excecdo da vazdo de alimentacdo que permaneceu
proxima a 13 kg-h™. Os resultados dos experimentos 17, 18 e 19 s&o
apresentados no Apéndice B, na Tabela B.8. Na Tabela B.10 sédo
apresentados os resultados das fragdes massicas das correntes de base e
topo dos respsctivos experimentos.

Os experimentos 17 e 18 foram realizados nos modos de perfil de
temperatura e isotérmico da camara de vapor, respectivamente. Nestes
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considerou-se como componente chave leve o ciclohexano, e ndo o
hexano. Por esta razdo, o valor de T; foi alterado. Outra possibilidade
foi testada no experimento 19, no qual foi reduzida o valor de T,. Neste
caso, com a reducdo do valor desta varidvel pretendia-se obter que a
temperatura do topo fosse a mais proxima possivel ao do n-hexano, em
torno de 68 °C uma vez que no experimento 16 foi verificado que a
temperatura do topo estava proxima a este valor.

O resumo dos valores dos fatores e das principais respostas, as
fracBes massicas do hexano e do ciclohexano nas correntes de topo e a
vazao de topo, desta primeira coluna sdo apresentados na Tabela 4.6.

Tabela 4.6 — Resultados dos experimentos complementares da primeira coluna
na separacdo de nafta sintética, contendo os valores médios e respectivos
desvios padrdo as fragdes massicas do hexano e do ciclohexano nas correntes de
topo e vazao de topo.

Experimento 17 18" 19

Qu (keghd) 6,18+ 0,19 503+013 0,47 + 0,08
Xhex.t 0,23+£0,03 0,21£0,04 0,52 £0,02
Xeict 0,36 0,01 0,35+0,01 0,32+0,01

Obs.: * indica experimento isotérmico, Q; — vazdo de tOpo; Xnex; — frago
massica do hexano na corrente de topo, X — fracdo massica do ciclohexano na
corrente de topo.

Fonte: Autor (2018).

Em ambos os experimentos 17 e 18, o aumento de T, ocasionou
um aumento da vazdo de topo. Em contra partida ocorreu uma reducgdo
na fracdo massica do hexano na referida corrente, e um aumento da
fragdo massica do ciclohexano. No experimento 19, permaneceu o
mesmo comportamento ja mencionado, ou seja, houve o arraste dos
demais componentes da mistura na corrente de topo. Verificou-se que a
fracdo massica do hexano foi favorecida, porém parte interna do tubo de
destilacdo foi utilizada para aquecer a mistura para promover a formacéo
de vapor de topo. Ainda, para todos os 3 experimentos complementares
os valores de poténcias fornecidas ao evaporador foram pelo menos 4,5
vezes maiores que o experimento 16. Diante do exposto, definiu-se que,
para permitir o enriquecimento da fracdo massica do hexano na corrente
de topo, a série indireta fosse utilizada.

Conclui-se que a coluna de destilagdo por filme descendente
efetuou a separacdo de misturas multicomponentes de hidrocarbonetos.
Foi possivel efetivar o enriquecimento da fragdo massica do componente
chave, hexano, nos dois modos de operacao, seja isotérmico ou perfil de
temperatura na camara de vapor. E este Ultimo apresentou o melhor
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resultado, como observado no valor do fator de separacdo do
experimento 16. O consumo de energia necessario para efetivar a
separacdo na coluna de filme descendente proporcionou uma economia
de pelo menos 20 % no modo de perfil de temperatura quando
comparado com a mesma separagdo em uma unidade convencional. Por
fim, definiu-se que neste caso, a sequéncia em série indireta seria a mais
vantajosa para 0 enriquecimento da fragdo massica do hexano na
corrente de topo.

4.2.2  Coluna 2 modo perfil de temperatura

Foram realizados cinco experimentos na coluna 2, e estes
correspondem aos de nimero 20 ao 24. A fracdo massica da alimentagéo
da segunda coluna corresponde a fragdo massica da corrente de topo
obtida no experimento 16 (melhor experimento da coluna 1).

Os resultados médios e os respectivos desvios padrdes para 0s
experimentos realizados na condicao perfil de temperatura da cAmara de
vapor para a vazdo de alimentacio massica de 12,5 kgh™ sdo
apresentados no Apéndice B, na Tabela B.8 (experimento 20) e na
Tabela B.9 (experimentos 21 a 24). Os resultados das fragdes massicas
médias e os desvios padrdes o para 0s experimentos realizados na
condicdo perfil de temperatura da cdmara de vapor para a vazdo de
alimentacdo massica de 12,5 kg-h™ séo apresentados no Apéndice B, na
Tabela B.10.

No experimento 20, propds-se avaliar uma condi¢do ndo testada
em todas as investigacBes nesta unidade: utilizar a T, prdxima a
ambiente. Neste caso, o valor estabelecido foi de 32,96 °C e esta
definicdo se deu pela mesma razdo apresentada no experimento 19, ou
seja, promover maior gradiente de temperatura entre a base e o topo do
tubo de destilagdo a partir de uma alimentacdo com valor mais baixo.
Como consequéncia observou-se um gasto energético elevado, a
poténcia fornecida ao evaporador foi igual a 681 W. A vaz&o de topo de
3,18 kg-h™ teve como fracdo massica do hexano o valor de 0,62. Os
resultados dos demais experimentos sdo apresentados na Tabela 4.7.

Por meio do software Hysys®, o ponto de bolha da mistura dos
experimentos 21 a 24 foi igual a 74,92 °C. Constatou-se, nos
experimentos da coluna 1, que uma ligeira diminuicdo em T, favoreceu
0 enriquecimento do hexano no topo. Por isso, os valores de T, foram
definidos abaixo do valor do ponto de bolha. Analisando-se 0s
resultados foi possivel identificar que o experimento 21 apresentou a
maior fracdo massica. A temperatura de topo deste foi préxima a
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temperatura de ebulicdo do hexano. Além disso, foi o de menor vazdo
de topo. Menciona-se que a maior diferenca entre as temperaturas de
base e topo, e entre T, e Ty, permitiram obter o maior valor de fracdo
massica do hexano na corrente de topo. Portanto, a partir da composi¢do
da corrente de topo do experimento 21, esta foi utilizada para compor
uma mistura a ser processada na terceira coluna da série.

Tabela 4.7 — Resultados dos experimentos 21 a 24 da segunda coluna da série
na separacdo de nafta sintética, contendo os valores médios e respectivos
desvios padrdo da fracdo massica do hexano na corrente de topo e vazdo de
topo.

Experimento 21 22 23 24
Q: (kgh™ 0,96 + 0,09 3,04 £ 0,07 3,58 £ 0,01 1,39 £0,02
Xhex.t 0,72 +0,02 0,69 + 0,02 0,68 + 0,04 0,71+0,03

Obs.: Q; — vazéo de topo; Xnex: — fracdo méassica do hexano na corrente de topo.
Fonte: Autor (2018).

Realizou-se a simula¢do do experimento 21 em uma coluna de
destilacio convencional no software Hysys®. Foram fixados os mesmos
pardmetros da coluna 1, assim como as eficiéncias dos estagios de
separacdo. Para a coluna convencional, o estagio de alimentacao foi o de
namero 4, e 0 nimero total de estagios € 6. Exibem-se na Tabela 4.8 os
resultados comparados.

Tabela 4.8 — Comparacdo dos resultados em modo perfil de temperatura da
coluna 2 (experimento 21) e uma coluna convencional de destilacdo simulada
no Hysys®.

Experimento 21 Simulado
Q: (kg-h™) 0,96 0,96
Xhex.t 0,72 0,72
Xeict 0,23 0,25
Xtol t 0,04 0,03
Xxilt 0,01 0,00
Pot (W) 299 222

Fonte: Autor (2018).

Neste caso, a utilizacdo da coluna convencional foi mais
vantajosa do ponto de vista energético. Pois, a coluna de filme ndo
proporcionou uma reducdo no consumo de energia. Houve um aumento
do consumo energético do evaporador proximo a 34 % a de uma coluna
convencional. Uma hipotese para explicar este resultado esta
relacionada a diferenca entre a temperatura da alimentacdo e a
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temperatura do ponto de bolha da mistura. Para o caso do experimento
21, a diferenca entre as temperaturas mencionadas foi de 13,08 °C, valor
maior que o obtido na coluna 1 de 4,88 °C, pois 0 ponto de bolha do
experimento 16 era igual a 90,10 °C. Deste modo, para esta composi¢ao
de alimentacdo e para esta maior diferenca a coluna convencional
proporciona uma maior economia de energia. O comportamento
energético da coluna de filme descendente é prejudicado quando ha uma
maior diferenga de temperatura como a citada.

4.2.3  Coluna 3 modo perfil de temperatura

Nesta etapa, para a terceira coluna da série indireta foram
realizados 6 experimentos, de nimeros 25 a 30. Os resultados médios e
0s respectivos desvios padrdes para 0s experimentos realizados na
condicdo perfil de temperatura da camara de vapor para a vazdo de
alimenta¢do massica de 12,0 kg'h™ sdo apresentados no Apéndice B, na
Tabela B.11 (experimentos 25 a 28) e na Tabela B.12 (experimentos 29
e 30).

Os resultados das fragdes massicas médias e os desvios padrdes
para os experimentos realizados na condi¢do perfil de temperatura da
camara de vapor para a vazdo de alimentacio massica de 12,0 kg-h™ séo
apresentados no Apéndice B, na Tabela B.13.

A fragdo massica da alimentagdo da terceira coluna corresponde a
fracdo massica da corrente de topo obtida no experimento 21 (melhor
experimento da coluna 2). A estimativa para o ponto de bolha da
corrente de alimentagdo dos experimentos foi em torno de 72 °C.

O resumo dos valores médios da fracdo massica do hexano, que é
0 componente chave, na corrente de topo, e valor médio da vazdo de
topo, destes experimentos sdo apresentados na Tabela 4.9.

Tabela 4.9 — Resultados dos experimentos da terceira coluna da série na
separagdo de nafta sintética, contendo os valores médios da fracdo massica do
hexano na corrente de topo e vazdo de topo.

Experimento 25 26 27 28 29 30
i (kg-h'I) 1,67 0,41 7,60 1,86 0,44 0,40
Xhet t 0,79 0,82 0,76 0,79 0,81 0,81

Obs.: Q; — vazéo de topo; Xnex: — fracdo méassica do hexano na corrente de topo.
Fonte: Autor (2018).

Os resultados da Tabela 4.9 permitem concluir que a maior fracdo
massica do hexano na corrente de topo esta associada a menor vazdo
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desta. Este fato ja foi constatado nas sequéncias anteriores da série.
Desta forma, o experimento de melhor resultado foi o de nimero 26.

Na Figura B.3, no Apéndice B, sdo apresentados os valores dos
termopares T, e T1o em fungdo do tempo, as respectivas derivadas e a
poténcia fornecida ao evaporador do experimento 26. Ressalta-se que
inclusive este experimento apresentou uma dinamica mais lenta para
atingir o regime permanente quando comparado as colunas 1 e 2.

Os resultados da simulagdo deste experimento em uma coluna
convencional usando-se 0s mesmos critérios das colunas anteriores da
série sdo apresentados na Tabela 4.10. A separacéo foi realizada em uma
coluna com 6 estagios, o estagio da alimentacdo foi o de nimero 4. A
energia necessaria para a separacdo da nafta sintética correspondeu a
apenas 42 % do modo convencional de destilagdo, ou seja, houve uma
redugdo no consumo do evaporador da coluna de filme. A simulagdo
apresentou um valor menor para as fragdes massicas do tolueno e
xileno, e um leve aumento da fragdo massica do ciclohexano.

Tabela 4.10 — Comparacdo dos resultados em modo perfil de temperatura da
coluna 3 (experimento 26) e uma colunaconvencional de destilagdo simulada no
Hysys®.

Experimento 26 Simulado
Q: (kg-h™ 0,41 0,41
Xhex.t 0,82 0,82
Xeict 0,15 0,17
Xtol t 0,02 0,01
Xxilt 0,01 0,00
Pot (W) 105 220

Fonte: Autor (2018).
4.2.4  Consideracdes gerais dos experimentos com nafta sintética

Nesta secdo sdo apresentadas as estimativas dos valores dos
nimeros de Reynolds e Nusselt, do coeficiente global de transferéncia
de calor, do fluxo de calor e do angulo de contato. Assim, é possivel
compreender melhor o comportamento da trasferéncia de massa e calor
na unidade. Também ¢é discutida a determinacdo das eficéncias
energética e exergética do tubo de destilacdo. Por fim, discutem-se as
comparacdes de reducdo de consumo da energia necessaria para que a
fracdo massica do hexano na corrente de topo seja incrementada.
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4.24.1 Determinacdo dos nimeros de Reynolds e Nusselt

Verificou-se que para todos os experimentos os valores no
ndmero de Reynolds indicaram um escoamento do tipo laminar, de
acordo com Nusselt (1916). Os resultados referentes a todos os 30
experimentos sdo visualizados no Apéndice C na Figura C.1. O fato de
Nu diminuir com o aumento de Re esta de acordo com varios outros
autores (CHUN; SEBAN, 1971; GROSS; PHILIPP, 2006;
KRUPICZKA; ROTKEGEL; ZIOBROWSKI, 2003; STORCH et al.,
2014). A partir de Re superior 1600, Nu passava a aumentar. A
transferéncia de calor ao filme foi do tipo condutiva, e passa a ser
convectiva quando se tem elevados valores de Re. Na Tabela 4.11 estéo
apresentados os valores de Re e Nu do melhores experimentos de cada
série.

Tabela 4.11 — Valores estimados dos nimeros de Reynolds e Nusselt para os
melhores experimentos de cada série em coluna de filme descendente na
destilagdo de nafta sintética.

Experimento Re Nu

16 (Primeira coluna) 647 0,095
21 (Segunda coluna) 562 0,099
26 (Terceira coluna) 642 0,095

Fonte: Autor (2018).

Os valores de Re e Nu dos melhores experimentos foram
préximos entre si, e assim, uma hipotese para explicar a razdo da fracéo
massica na corrente de topo ndo estar enriquecida com o componente
chave estaria relacionada ao mecanismo de transferéncia de calor
condutivo. Pois, caso fosse convectivo, haveria também uma maior
transferéncia de massa originada pela formacdo de um escoamento
turbulento. Porém, ressalta-se que nesta situacdo o tempo de residéncia
da mistura multicomponente no duto de destilagdo seria menor.
Portanto, seria necessario aumentar o comprimento do duto de
destilacdo ou aumentar o ndmero de dutos para compensar esta
rivalidade.

4.2.4.2 Determinagdo do angulo de contato do filme

Os valores obtidos do angulo de contato, em graus, para os 30
experimentos de nafta sintética sdo apresentados na Figura C.2, no
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Apéndice C. A determinacéo do angulo de contato do filme é justificada
de modo a garantir a molhabilidade da superficie interna do duto de
destilagdo. De modo que houve a formacdo da pelicula de filme
descendente para todos os experimentos na separacdo de nafta sintética.
Nos experimentos nos quais a vazao massica era préxima a 22 kg-h™
(experimentos 1, 2, 3, 4, 9, 10, 11 e 12), o angulo de contato foi maior,
ou seja, a probabilidade de ruptura do filme liquida era reduzida.

Para as melhores condi¢des (experimentos 16, 21 e 26), o valor
médio do angulo de contato foi de 16 °, valor que esta de acordo com os
descritos na literatura (EICHINGER, et al, 2018; PARAMALINGAM;
WINCHESTER; MARSH, 2000; SILVA; MOHAMED; BANNWART,
2006). Logo, a molhabilidade da mistura de nafta sintética na parte
interna do tubo de destilacdo era garantida quando a vazdo massica do
perimetro molhado era adequada. Deve-se mencionar que além da
molhabilidade decorrente da vazdo, outro fator que interfere na ruptura
do filme é a temperatura da superficie do duto de destilagéo. Este fator
alias sera agravado se ocorrer o efeito Marangoni, originado justamente
nas alteracGes da tensdo superficial do fluido em razdo da alteragdo da
temperatura (DING et al., 2018).

4.2.4.3 Determinagéo do coeficiente global de transmisséo de calor

Os valores estimados de U séo plotados em func¢do da diferenca
entre a média aritmética das temperaturas da camara de vapor e a
temperatura do topo, AT, e o grafico resultante é apresentado no
Apéndice C na Figura C.3. Os experimentos realizados em modo
isotérmico (experimentos 1 a 8) possuiram AT inferior a 15 °C, e 0s
experimentos realizados em perfil de temperatura na camara que
possuiram valores superiores de A7. A excecdo foi o experimento 18
(isotérmico), no qual a energia fornecida ao evaporador foi a segunda
mais elevada dentre todos os outros. Notou-se que nas melhores
condicOes experimentais, o valor de AT foi superior a 30 °C. Verificou-
se que os valores do coeficiente global de transmissdo de calor foram
similares aos outros autores como demonstrado na Tabela 4.12.

Outro termo que pode ser associado ao desempenho da coluna de
filme é a razdo entre a poténcia fornecida ao evaporador, portanto a
camara de vapor, pela area externa do tubo de destilacdo. Este valor é
representado pelo fluxo de calor, g, disponivel na Tabela 4.13. Nesta
também é realizada a comparagcdo com outros trabalhos cientificos de
outros autores para escoamentos internos e externos ao tubo.
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Tabela 4.12 — Comparagdo dos valores de coeficiente global de transmisséo de
calor obtidos em experimentos de filme descendente.

Referéncia U (kw-m?°C?)
Este trabalho — melhores experimentos 0,46a1,14
(CHEN; JEBSON, 1997) 2,10a3,70
(KARLSSON et al., 2013) 0,14a2,19

Fonte: Autor (2018).

Tabela 4.13- Comparagdo dos valores de fluxo de calor obtidos nos
experimentos de nafta sintética.

Referéncia g (KW-m?)
Este trabalho 09a134
Y(AN; LI; JACKON; 1999) 0,70a2,6
l(FEDDAOUI; MIR; BELAHMIDI; 2003) 1,0a25
Y(GROSS; PHILIPP; 2006) 10
l(KRUPICZKA; ROTKEGEL; ZIOBROWSKI; 2002) 41a31,0
2(ALHUSSEINI; TUZLA; CHEN; 1998) 7,8a19,5
*(KARLSSON et al.; 2013) 35a11,0

Obs.: T escoamento interno ao tubo; © escoamento externo ao tubo.
Fonte: Autor (2018).

Os valores de fluxo de calor dos experimentos, 16, 21 e 26 foram
respectivamente iguais a 1,4, 3,2 e 1,1 kW-m™. No experimento 17 o
valor foi igual a 13,4 KW-m?, sendo que este apresentou o segundo
maior valor da vazdo de topo dentre todos os experimentos. Tal
caracteristica indicou que a coluna de filme descendente comportou-se
como um evaporador quando era fornecido um fluxo de calor elevado,
uma vez os valores dos coeficientes globais de transmissdo de calor da
coluna de filme descendente foram iguais aos valores empregados em
evaporadores industriais (MINTON, 1986). Por outro lado, nesta analise
ndo estava considerada a temperatura de alimentacdo. Para o
experimento 27, o de maior vazdo, considerou-se também como um
comportamento de evaporacdo. Neste, em especial, a temperatura de
alimentacéo era superior a 3,2 °C ao ponto de bolha da mistura.

4.2.4.4 Determinacdo das eficiéncias energética e exergética

Os resultados obtidos para a determinacdo das eficiéncias
energética e exergética para os 30 experimentos sdo apresentados na
Figura 4.15. Para auxiliar a interpretacdo, sdo apresentados os valores de
poténcia fornecidos ao evaporador.
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Figura 4.15 — Resultados das eficiéncias energética e exergética dos
experimentos de separacdo de nafta sintética em coluna de filme descendente.
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Fonte: Autor (2018).

Nos experimentos com maiores poténcias (17, 18, 19, 20 e 29)
houve, claramente, um prejuizo para as duas eficiéncias calculadas. Os
valores das eficiéncias dos demais experimentos foram superiores a
85 %. Para 0 modo isotérmico (experimentos 1 a 8) observou-se que 0s
valores da eficiéncia energética foram superiores aos experimentos em
perfil de temperatura. Este fato foi corroborado pelos valores de U,
apresentados na Figura C.3 do Apéndice C. Na maioria dos
experimentos os valores de eficiéncia exergética foram menores do que
os valores de eficiéncia energética. Tal caracteristica é corroborada por
outros estudos da literatura (AL-MUSLIM; DINCER, 2005,
PIACENTINO, 2015). Mas, no presente estudo, os valores de exergia
obtidos nos experimentos na coluna de filme descendente foram
superiores aos mencionados. Este fato pode ser explicado devido a
limitacdo do sistema em estudo, neste trabalho foi utilizado apenas o
duto de destilagéo.

As menores eficiéncias exergéticas foram associadas aos
experimentos de mais alta poténcia. Esse fato estd compativel com a
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maior irreversibilidade, portanto maior entropia, dos referidos
experimentos. Verificou-se que o aumento da vazdo de topo nestes
experimentos, além de ndo promover a separacdo, comprometeu as
eficiéncias energética e exergética dos mesmos.

4.25 Resultados globais dos melhores experimentos comparados
aos simulados

Para concluir, sdo apresentados os resultados globais dos
melhores experimentos de cada série indireta com as simulacdes no
software Hysys®. Na Tabela 4.14 estdo resumidas as principais
informacoes.

Tabela 4.14 — Resumo da comparacdo dos melhores experimentos e as colunas
convencionais de destilagcdo simuladas.

Experimento Pot (W) | Simulado Pot (W) NT
16 137,0 Coluna 1 172,5 5
21 299,0 Coluna 2 222,8 6
26 105,5 Coluna 3 220,5 6
> 541,5 615,8 17

Obs.: Pot — poténcia fornecida ao evaporador, NT —nimero total de estagios.
Fonte: Autor (2018).

Verificou-se que quanto menor a diferenca entre a temperatura de
bolha da alimentacdo e a temperatura empregada na corrente de
alimentacéo, maior foi a economia de energia. Para os experimentos 16,
21 e 26, a diferenca entre estas temperaturas foi igual a 5,47°C, 13,08°C
e 4,88°C, respectivamente. O experimento 26 apresentou a maior
diminuicdo no consumo de energia do evaporador, representando
aproximadamente 42%. Neste experimento, a temperatura resultante no
topo foi de 60,6°C, menor que a temperatura de ebulicdo do n-hexano.
Neste regime permanente a unidade de destilagdo por filme descendente
manteve-se estabilizada e permitiu o maior enriquecimento da fracdo
massica do hexano. Ou de outro modo, ocorre a formagédo de vapor da
mistura multicomponente em temperaturas abaixo da ebulicdo do
liquido. E nesta condicéo a coluna de filme descendente apresenta uma
significativa reducdo no consumo de energia do evaporador.

A economia de energia proporcionada pela série indireta na
coluna de filme descendente foi de 74,3 W comparada ao simulado, ou
seja, 12 %. Portanto, justificou-se o uso da coluna de filme descendente
na forma indireta para separar a mistura de nafta sintética.
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Sdo apresentados na Tabela 4.15 os valores das eficiéncias
termodinamicas dos melhores experimentos de cada série indireta
comparados aos simulados.

Tabela 4.15 — Valores das eficiéncia termodindmicas obtidos para os melhores
experiemntos na coluna de filme descendente comparados aos valores
simulados.

Convencional Filme descendente
Coluna 1 0,11 0,17
Coluna 2 0,30 0,25
Coluna 3 0,11 0,28

Fonte: Autor (2018).

Os valores das eficiéncias termodinamicas obtidos nas colunas 1
e 3 foram superiores aos simulados, uma vez que nessas as poténcias
necessarias para acionar o refervedor foram menores. Na coluna 2,
como a poténcia é maior comparado ao simulado, houve um
desvantagem na utilizagdo nessa condicdo experimental. Os valores
baixos para a eficiéncia termodindmica sdo tipicos para os sistemas de
destilagdo em virtude da energia fornecida ao refervedor, necessaria para
promover a separacdo dos componentes da mistura.

43 EXPERIMENTOS COM NAFTA ALQUILADA

Uma amostra de nafta alquilada disponibilizada por uma empresa
de Petréleo e Gas (P&G) foi processada na unidade de destilagdo por
filme descendente. Nestes experimentos devido a presenga de
compostos com pontos de ebuligdo mais altos foi exigido uma maior
poténcia do evaporador em média igual a 10 %. Isto refletiu na
estabilidade no momento de retiradas das amostras no regime
permanente, fato verificado pelas derivadas dos valores de temperatura
medidos em cada ponto em fun¢do do tempo, do mesmo modo aos
experimentos de nafta sintética. As condi¢des experimentais dos
experimentos 31 e 32 e as respostas sdo visualizadas na Tabela 4.16
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Tabela 4.16 — CondicOes experimentais empregadas nos experimentos de
separacdo de nafta alquilada na coluna de filme decendente e respostas obtidas.

Experimento 31 32

Qa (kg-h™) 28,02 + 0,44 28,21 + 0,59
Ta (°C) 79,00 £ 0,18 78,59 +0,23
T1(°C) 107,07 £ 019 115,61 + 0,58
Respostas

Qt (kg-h™) 0,77 0,12 1,58 + 0,20
Tb (°C) 102,90 + 0,21 108,52 + 0,21
Tt (°C) 91,39 +0,30 101,72 + 0,30
P (bar) 1,35 + 0,00 1,80 + 0,03

Fonte: Autor (2018).

S8o indmeros os compostos presentes na amostra conforme
ilustrado na Figura 4.16. Nessa sdo apresentadas os cromatogramas das
correntes de base e topo na separacdo realizada na unidade. Foram
identificados 18 compostos quimicos em ambas correntes. Nao foi
realizada a quantificagdo dos compostos, pois, a nafta alquilada
caracteriza-se por apresentar maiores fracGes massicas de compostos
isdbmeros do iso-octano. Este fato é caracterizado pelo pico de nimero 8
visualizado na Figura 4.16 em (c).

Verificou-se que a corrente de topo foi enriquecida entre os
compostos identificados pelos nimeros 1 a 8. E esta ndo apresentou 0s
compostos de maiores valores de ponto de ebuli¢do, visualizado na
Figura 4.16 em (f). Para a corrente de base prevaleceram os compostos
de maiores pontos de ebuli¢do a partir do composto identificado 9, em
(c) na mesma figura.



Capitulo 4 — Resultados e Discussao

113

Figura 4.16 — Cromatogramas das correntes de base e topo da separacdo de
nafta alquilada realizadas na coluna de filme descendente.
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Os experimentos realizados, somente em modo isotérmico de
temperatura da cAmara de vapor, sdo visualizados na Figura 4.17, que
apresenta os valores dos termopares Ty e T, as respetivas derivadas, e a
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poténcia fornecida ao evaporador. A poténcia maxima correspondeu a
9600 W.

Figura 4.17 — Valores de temperaturas dos termopares 1 e 10 ao logo do tempo
e respectivas derivadas, e poténcia fornecida ao evaporador para 0s
experimentos da coluna de filme descendente na separacdo de nafta alquilada de
uma empresa do ramo de P&G.

% Poténcia

Tempo ( min)

Fonte: Autor (2018).

Todos 0s compostos estavam presentes em ambas as correntes.
Tal fato também ocorreu com a separacdo da nafta sintética. As forcas
de atracdo moleculares na fase liquida, por tratar-se de compostos
apolares, e a baixa tenséo superficial da mistura de nafta implicaram em
uma maior facilidade para promover a destilacdo (BRACKBILL;
KOTHE; ZEMACH, 1992). No aspecto hidrodindmico, o tempo de
residéncia da mistura no duto de destilacdo foi insuficiente para
enriquecer a fracdo massica do componente chave leve na corrente de
topo. E provavel que com o aumento do comprimento do duto de
destilacdo ocorresse o incremento da fracdo massica correspondente.

Porém, hd um efeito antagbnico entre, por exemplo, o
favorecimento no aumento de transferéncia de massa e calor ocasionado
pelo aumento do nimero de Reynolds e a reducdo do tempo de
residéncia no duto de destilacdo. Salienta-se que a dindmica das ondas
na superficie de escoamento depende além da vazdo de alimentacdo, da
distancia percorrida ao longo do tubo de destilacdo, e também da
formacdo do filme liquido na parte superior do tubo (PARK et al.,
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2004). Além de outras variaveis mencionadas por Chen e Jebson (1997)
como diametro do tubo, tipo de material de construcdo, ou tipo de
tratamento aplicado na superficie.

Contudo, para misturas multicomponentes nas quais 0sS
compostos sdo isdmeros ndo € recomendavel a utilizagdo da coluna de
filme descendente. Pois, tanto no presente caso, quanto na nafta
sintética, verifica-se que os isdbmeros devem ser separados por outros
processos. Tal fato pode ser constatado no grafico (b) da Figura A.1 do
Apéndice A. Onde dentre os trés picos de maiores areas dois sdo
isdmeros do n-hexano. E possivel verificar a igual proporcdo destes
componentes tanto na corrente de topo quanto na corrente da base. Uma
possibilidade de separacdo de isémeros de hidrocarbonetos é a
separacdo dos isdmeros de xilenos (FISCHER; JANS, 1998). Esta é
realizada industrialmente por cristalizacdo, devido as diferengas de
temperatura de fusdo serem maiores que as de ebulicdo.






5 CONCLUSAO

O desenvolvimento deste trabalho possibilitou a analisar a

separacdo multicomponente de nafta sintética em uma coluna de
destilagdo de filme descendente. Nesta analise concluiu-se a viabilidade
em enriquecer a fragdo massica do componente chave, hexano, em uma
corrente especifica, topo.

Quanto aos objetivos especificos propostos neste trabalho, os

resultados obtidos permitiram:

1.

2.

1.

propor as condi¢Oes experimentais para processar a nafta
sintética a partir das simulacdes no software Hysys®;
verificar que o enriquecimento pode ser realizado em dois
modos operacionais de fornecimento de calor a camara de
vapor, isotérmico e perfil de temperatura. Quanto aos fatores
analisados no planejamento experimental, o0 modo isotérmico,
mostrou-se mais vantajoso para 0 enquecimento da fracdo
maéssica do hexano na corrente de topo, conforme o teste de
Tukey realizado;
utilizar a série indireta na segunda e terceira colunas, e assim,
promover o enriquecimento da fragdo massica do componente
chave leve ap6s as sucessivas etapas, aproximadamente igual a
0,82;
determinar os valores das eficiéncias energética e exergética do
duto de destilaco foram superiores a 95 % e 85 %,
respectivamente. Desta forma demonstrou-se que a coluna de
filme descendente é mais vantajosa quando comparada ao modo
de destilacdo convencional simulado;
realizar a separacdo de misturas mais complexas, como a nafta
alquilada. Recomenda-se que ao se definir o componente chave
leve que a temperatura da corrente de topo seja a mais proxima
possivel do ponto de ebulicdo deste.

Como sugestdes para trabalhos futuros sugere-se:
processar  misturas  multicomponentes com  diversas
composi¢des, de modo que a fracdo massica seja um fator no
planejamento experimental;
alterar a quantidade de gas ndo condensavel no interior da
camara de vapor, usando-o, também, como um novo fator, a fim
de verificar a influéncia da variacdo do perfil de temperatura na
separacao;
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implementar um sistema de controle em malha fechada para o
acionamento das resisténcias elétricas, de modo a facilitar o
controle do processo de destilagdo;

implementar retiradas laterais de amostras ao longo do tubo de
destilag&o;

avaliar o desempenho de separacgdo para valores do nimero de
Reynolds na ordem de 10* com o intuito de aumentar as
transferéncias de calor e massa proporcionadas pelo
escoamento turbulento.
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APENDICE
APENDICE A — Cromatogramas da nafta sintética

Figura A.1 — Cromatograma parcial das amostras de topo e base referentes a
separacdo de nafta sintética em coluna de filme descendente.
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Obs.: Representagdo do cromatograma parcial da mistura de nafta sintética (a),

isdbmeros de hexano (b), ciclohexano (c), tolueno (d) e isdmeros de xilenos (e).
Fonte: Autor (2018).
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Figura A.2 — Curvas de calibracéo para determinacdo por cromatografia gasosa
das amostras de alimentacdo, topo e base dos experimentos de nafta sintética

realizadas na coluna de filme descendente.
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Fonte: Autor (2018).
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APENDICE B — Resultados experimentais

Tabela B.1- Resultados da coluna 1 operando na condi¢do isotérmica para a
separagio da nafta sintética com vazio de alimentagio de 22 kg-h™.

Condicoes de

entrada ! 2 3 4
Qa(kgh™) 21,78 +0,48 21,62 +0,52 21,33 +0,57 21,64 +0,38
T, (°C) 85,08+0,00 85,28+0,27 90,02 £ 0,01 90,02 +£0,13
T, (°C) 90,35+0,27 95,06 +0,19 95,17 £ 0,03 90,32 + 0,09
Respostas
Tey (°C) 90,20+0,31 94,89+0,18 94,96 + 0,04 90,13+0,11
T, (°C) 89,15+0,20 91,89+0,14 92,76 £ 0,03 89,89+ 0,04
T, (°C) 80,50 £0,00 86,99 £ 0,00 88,52 £ 0,05 86,38 +0,24
Tmi(°C) 25,09+0,50 25,80+0,03 25,83+0,18 25,93+0,33
Tou (°C) 38,16 £0,79 42,60 + 0,60 41,77 + 1,47 42,32 £ 0,00
Ta (°C) 2459+0,50 25,39+0,18 25,46 £ 0,37 25,58 £ 0,67
T, (°C) 90,38+0,28 95,09+0,19 95,18 £ 0,02 90,33+ 0,09
T3 (°C) 90,42+0,28 95,13+0,19 95,22 £ 0,03 90,38 £ 0,11
T4 (°C) 90,41+0,28 95,12+0,19 95,20 £ 0,02 90,37 £ 0,10
Ts (°C) 90,42+0,28 95,14+0,18 95,22 £ 0,04 90,38 £ 0,10
Ts (°C) 90,46 £0,27 95,18+0,18 95,27 £ 0,01 90,41 £ 0,10
T, (°C) 90,38+0,27 95,09+0,19 95,18 £ 0,03 90,33 +£0,09
Ts (°C) 90,43+0,28 95,15+0,18 95,24+ 0,04 90,36 £ 0,04
Te (°C) 90,38+0,26  95,10+0,19 95,19 £ 0,02 90,31+ 0,04
T (°C) 90,39+0,26  95,11+0,20 95,18 +£ 0,00 90,32 +0,04
P(bar) 0,73+0,03 0,88 +0,02 0,87 +£0,04 0,75+0,03
Qu(kgh™) 21,18+0,49 19,51+0,49 18,44 £ 0,55 20,33+0,38
Qukgh™) 0,59 + 0,07 2,11+0,12 2,88+0,13 1,30 £ 0,06
Pot (W) 129 + 47 278+ 121 255 + 46 102 +8

Obs.: Q, — vazdo de alimentacéo, T, — temperatura da alimentacéo, T, — temperatura da camara
de vapor na posicdo 1, Te, — temperatura do evaporador, T, — temperatura da base, T, —
temperatura do topo, T —temperatura do tanque de mistura, Ty, — temperatura do tanque
pulmdo, T, — temperatura do tanque acumulador, T;— temperatura da cAmara de vapor, onde i
varia de 2 a 10, P - pressdo da cAmara de vapor, Qb - vazédo da base, Q; — vazéo do topo e Pot —

poténcia fornecida ao evaporador.

Fonte: Autor (2018).
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Tabela B. 2— Resultados da coluna 1 operando na condigdo isotérmica para a
separagio da nafta sintética com vazio de alimentagio de 13 kg-h™.

Condigdes de

entrada 5 6 ! 8
Qa(kg-h‘l) 13,09 + 0,43 13,59 + 0,47 13,22 £ 0,42 13,38+ 0,19
T, (°C) 90,05 + 0,03 90,10 £ 0,09 85,05 + 0,06 85,12 + 0,00
T, (°C) 90,26 + 0,08 95,12 + 0,05 95,02 £ 0,10 90,08 + 0,20
Respostas
Te (°C) 90,07 £ 0,11 94,93 £ 0,06 94,81+0,11 89,87 £ 0,22
T, (°C) 89,78 £ 0,03 93,31+ 0,04 92,73 £ 0,00 89,40 + 0,09
T, (°C) 85,00 £ 0,46 88,26 +£ 0,04 86,71+ 0,25 77,67 £0,01
Tmi(°C) 25,67 £0,99 25,51+0,68 25,88 £ 0,67 25,02 £0,21
Tou (°C) 39,61+ 0,45 37,29 £ 0,45 36,40 £ 0,08 35,77+1,64
T (°C) 2551+ 1,17 25,30 £ 0,97 25,55+ 0,79 24,84+ 0,08
T, (°C) 90,29 £ 0,11 95,13 £ 0,06 95,03+0,11 90,09 £+ 0,20
T3 (°C) 90,35+0,10 95,18 £ 0,07 95,07 £0,13 90,13+ 0,20
T4 (°C) 90,34 £ 0,12 95,18 £ 0,07 95,06 £ 0,12 90,11 £ 0,19
Ts (°C) 90,36 £ 0,12 95,20 £ 0,07 95,08 £ 0,13 90,14 £ 0,19
Ts (°C) 90,39+ 0,14 95,23 £ 0,08 95,11+0,12 90,16 + 0,20
T, (°C) 90,30 £ 0,16 95,15+ 0,08 95,03+0,13 90,09 £+ 0,20
Ts (°C) 90,34 £ 0,19 95,21 £ 0,09 95,08 £0,12 90,05 + 0,08
To (°C) 90,3+0,20 95,12 £ 0,16 95,02 £ 0,09 90,03 £ 0,10
T (°C) 90,31+0,20 95,15+ 0,15 95,00 £ 0,03 90,05 + 0,08
P(bar) 0,74 £0,00 0,87 £0,02 0,89+0,04 0,70+ 0,00
Qu(kgh™) 12,18+ 0,34 11,58 £ 0,37 11,87 £ 0,46 13,05+ 0,24
Qukgh™) 0,90+0,14 2,01+0,19 1,35+0,13 0,32 +0,07
Pot (W) 96+ 0 246+ 76 198 + 145 214 +103

Obs.: Q, — vazdo de alimentacéo, T, — temperatura da alimentagédo, T, — temperatura da camara
de vapor na posi¢do 1, Te, — temperatura do evaporador, T, — temperatura da base, T, —
temperatura do topo, T —temperatura do tanque de mistura, Ty, — temperatura do tanque
pulmdo, T, — temperatura do tanque acumulador, T;— temperatura da cAmara de vapor, onde i
varia de 2 a 10, P - pressdo da cAmara de vapor, Qb - vazdo da base, Q; — vazéo do topo e Pot —
poténcia fornecida ao evaporador.

Fonte: Autor (2018).
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Tabela B. 3 — Resultados dos experimentos da coluna 1 operando na condigéo
isotérmica para a separacdo da nafta sintética contendo as médias e respectivos
desvios padrdo das fragBes méassicas dos componentes nas correntes de base e
topo.

Fraglo méassica

1 2 3 4
H 0210+0,032 0,204+0,030 0,194+0,029 0,199 £ 0,022
® C 0247+0003 0,242+0,005 0,238+0,006 0,245+ 0,006
S T 0262+0,013 0,265+0,015 0,269+0,012 0,267 +£0,012
X 0279+0,013 0,287+0,016 0,296+0,013 0,288 +0,011
H 0490+0,046 0,445+0,031 0,430+0,026 0,447 +0,028
s C 0338+0010 0,330+£0,001 0,329+0,004 0,333+0,002
E T 0126+0,020 0,153+0,012 0,160+0,012 0,151 +0,012
X 0045+0014 0,071+0,012 0,079+0,011 0,066+0,011

5 6 7 8
H 0,199+0,023 0,187+0,022 0,197 +0,027 0,200 + 0,024
@ C 0245+0007 0,239+0,006 0,242+0,005  0,245+0,005
S T 0266+0,011 0,271+0,011 0,267+0,012 0,266 0,011
X 0288+0,014 0301+0,014 0,291+0,013 0,287+0,012
H 0453+0,022 0,428+0,024 0,443+0,028 0,495+ 0,026
s C 0338+0,007 0,334+0,005 0,334+0,001 0,345+ 0,005
E T 0,148+0,011 0,161+0,012 0,153+0,013 0,118+0,011
X 0059+0011 0,075+0,012 0,068+0,011  0,039+0,011

Obs.: H — hexano, C — ciclohexano, T — tolueno, X — xilenos.
Fonte: Autor (2018).
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Tabela B. 4 — Resultados dos experimentos da coluna 1 operando na condigdo
de perfil de temperatura na cAmera de vapor para a separacdo da nafta sintética
com vazio de alimentagdo de 22 kg-h™.

Condicoes

de entrada 9 10 1 12
Qikgh®)  22,16+0,27  22,06£0,07 22,01+051  22,00+0,57
T, (°C) 85,16 +0,11  8515+0,03 89,97+0,04  90,18+0,10
T, (°C) 89,61+0,41  94,20+0,35 94,65+ 0,64 90,51 £ 0,20
Respostas

Tev (°C) 1059+ 1,32 108,4 + 1,37 109,3 + 1,43 106,7 £ 0,98
T, (°C) 85,65+0,01  88,93+0,00 90,71+0,28 89,33+0,14
T, (°C) 70,78+0,38  74,13+0,08  85,71+0,60 85,53 £ 0,09

Tmi(°C) 22,78 +0,19 23,51+0,54 24,60 £ 0,50 25,75+ 1,19
Tou (°C) 41,70 £ 1,45 42,03 +0,88 42,32 £0,76 38,07 +£0,55
Ta (°C) 23,04+ 1,68 23,41+0,57 24,27 +1,12 24,57 £ 0,62

T, (°C) 90,21+0,11  95,85+0,15  95,75+0,53 90,35+0,70
T3 (°C) 88,18+0,00 93,82+0,03 93,79+0,32 88,40+ 0,94
T, (°C) 85,65+0,19  90,48+0,06 91,43+0,13 86,63 0,89
Ts (°C) 84,25+0,28  88,63+0,15 90,17+0,12 85,63 +0,89
Te (°C) 82,86 + 0,37 87,06+0,03  88,89+0,08 84,28 1,07
T7 (°C) 81,26 +0,44  85,28+0,05 87,36 +0,03 82,94+0,94
Tg (°C) 80,23 £0,52 83,97+0,12 86,36 +0,04 82,00+0,92
Ty (°C) 78,85+ 0,57 82,52+0,04  85,00+0,17 80,74+ 0,93
Ty (°C) 7757+05  80,98+0,00 83,74+0,19 79,88 +£0,91
P(bar) 1,21+0,01 1,34 +£0,02 1,36 £ 0,00 1,28 £0,00

Qukgh™)  21,86+0,27  21,71+0,07 20,91+052 20,87 +0,57
Qikgh®  029+004  034+002  1,10£021  1,13+0,09

Pot (W) 151+3 138+ 8 137 +18 106 + 2

Obs.: Q, — vazdo de alimentacéo, T, — temperatura da alimentacdo, T, — temperatura da camara
de vapor na posi¢do 1, Te, — temperatura do evaporador, T, — temperatura da base, T, —
temperatura do topo, T —temperatura do tanque de mistura, Ty, — temperatura do tanque
pulmdo, T, — temperatura do tanque acumulador, T;— temperatura da cAmara de vapor, onde i
varia de 2 a 10, P - pressdo da cAmara de vapor, Qb - vazdo da base, Q; — vazéo do topo e Pot —
poténcia fornecida ao evaporador.

Fonte: Autor (2018).




Apéndice 139

Tabela B. 5 — Resultados da coluna 1 operando na condicdo de perfil de
temperatura na cdmara de vapor para a separacdo da nafta sintética com vazéo
de alimentagdo de 13 kg'h™.

Condicoes

de entrada 13 14 15 16
Qikgh®)  13,58+0,35 14,05+ 0,15 13,84 +0,13 13,61+0,21
T, (°C) 90,04 £ 0,03 89,98 + 0,05 85,22+ 0,04 85,22 + 0,02
T, (°C) 90,41 £+ 0,30 94,83 £ 0,44 94,60 £ 0,75 90,29 + 0,16
Respostas

Tev (°C) 106,8 + 1,45 109,3+1,20 108,7 £1,55 106,2 £1,27
T, (°C) 89,06 £ 0,12 90,87 £ 0,19 89,43 £ 0,36 86,45 + 0,35
T: (°C) 83,43 +£1,06 84,67 +1,10 73,77£0,30 70,71 £1,26

Tmi(°C) 24,42 + 0,05 24,30+ 0,26 23,55+0,12 22,87+ 0,02
Tou (°C) 36,18 + 0,32 36,16 £ 0,73 34,97 £ 1,66 33,79+2,93
Ta (°C) 24,26 + 0,50 24,04 £ 0,76 23,38+ 0,90 22,85+0,54

T, (°C) 90,20+0,04  9572+0,11  9630+0,83 90,98 +0,12
T; (°C) 88,36+0,10  9379+0,27  9428+0,64  88,71+0,05
T, (°C) 86,80+0,02 91,33+0,32  9101+057 8588026
Ts (°C) 8580+0,12  90,19+052  8925+0,37  84,49+0,19
Te (°C) 84,74+005 8884+054  87,70+018  82,98+0,30
T, (°C) 8352+008 87,35+052  8573+002  81,34+0,35
Ts (°C) 8262+014 8634+054  8437+002  80,24+0,48
To (°C) 81,52+013 8506+055  8281+0,16 78,67 +0,65
Tw(°C)  80,59+005 8375+067  81,22+031  77,38+0,69
P(bar) 1,12+0,00  1,37+0,01 1,36 + 0,00 1,27 £0,00
Qukgh?) 12,88+040  1303+0,9  1358+0,17  1353+0,21
Q(kgh®  069+006  1,01+0,05 0,25+ 0,08 0,08 +0,00
Pot (W) 108 +0 143 £ 25 152 +4 137 £12

Obs.: Q. — vazdo de alimentacdo, T, — temperatura da alimentacao, T, — temperatura da camara
de vapor na posicdo 1, Te, — temperatura do evaporador, T, — temperatura da base, T, —
temperatura do topo, T —temperatura do tanque de mistura, Ty, — temperatura do tanque
pulmdo, T, — temperatura do tanque acumulador, T;— temperatura da cAmara de vapor, onde i
varia de 2 a 10, P - pressdo da cAmara de vapor, Qb - vazdo da base, Q; — vazéo do topo e Pot —
poténcia fornecida ao evaporador.

Fonte: Autor (2018).
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Tabela B. 6 — Resultados dos experimentos da coluna 1 operando na condigdo
de perfil de temperatura na cAmara de vapor para a separacdo da nafta sintética
contendo as médias e respectivos desvios padrdo das fracBes méssicas dos
componentes nas correntes de base e topo.

Fragfo méssica

aseq

odo|

X 4 0 I |X 4 O T

aseg
4 0O IT|X 40 T

odo|

X

9

10

11

12

0,211 £ 0,002
0,236 + 0,005
0,269 + 0,004
0,282 + 0,001
0,531 +£0,012
0,346 £ 0,012
0,095 + 0,007
0,026 + 0,002

0,211 + 0,003
0,236 + 0,005
0,269 + 0,003
0,281 +0,001
0,500 + 0,012
0,337 +0,012
0,122 + 0,009
0,039 + 0,006

0,210 + 0,003
0,234 + 0,006
0,270 + 0,004
0,284 + 0,001
0,454 + 0,012
0,325+ 0,008
0,154 + 0,002
0,065 + 0,004

0,213 + 0,002
0,235+ 0,006
0,269 + 0,003
0,282 + 0,001
0,462 + 0,009
0,326 + 0,009
0,150 + 0,001
0,060 + 0,002

13

14

15

16

0,215+ 0,003
0,236 + 0,006
0,267 0,003
0,280 = 0,000
0,475+0,012
0,329 +0,008
0,142 +0,001
0,051 +£0,002

0,216 + 0,005
0,236 + 0,006
0,267 + 0,003
0,280 + 0,003
0,469 £ 0,012
0,327 £ 0,008
0,146 + 0,001
0,056 + 0,003

0,222 + 0,002
0,239 £ 0,007
0,265 + 0,005
0,273 £ 0,002
0,533 £ 0,009
0,332+0,010
0,104 + 0,001
0,030 + 0,000

0,223 +£0,003
0,239 £ 0,007
0,264 + 0,004
0,272 +£ 0,002
0,586 + 0,040
0,323 +£0,026
0,070+ 0,012
0,019 + 0,001

Obs.: H — hexano, C — ciclohexano, T —toleuno, e X — xilenos.
Fonte: Autor (2018).
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Tabela B. 7 — Valores estimados pelo software Hysys® das propriedades fisicas
das misturas binarias processadas na coluna de filme descendente.

Fragio T. Qa p c H
Fonte maéssica (°C)  (kg-h™)  (kgm®  (N-m?) (cP)
Parisotto 0.92agua .4 150, 955 00611 03914

(2013) 0,08 etanol

Peruzzo 0,93 teg
(2013) 0,07 4gua 100 19,16 1054 0,0397 3,022
Pires 0,66 meg

(2016) 0.34 4gua 100 11,77 1031 0,0478 0,995

Obs.: T, é a temperatura de alimentagdo, Q, ¢ a vazdo de alimentagdo, p ¢ a
densidade da mistura, ¢ é tensdo superficial da mistura e p € a viscosidade da
mistura.

Fonte: Autor (2018).
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Tabela B. 8 — Resultados da coluna 1, experimentos 17, 18 e 19 e coluna 2,
experimento 20 para a separagdo da nafta sintética com vazéo de alimentacgéo de

13 kg-h™,

g v W 9 2
Qa(kgh™) 13,40+0,52 12,91+0,56 13,63+ 0,38 13,24 +0,34
T, (°C) 85,01+0,04 85,07+0,53 42,71+ 0,03 32,96+0,14
T, (°C) 129,3+0,15 123,9+0,05 106,5 £ 0,26 91,10 £ 0,21
Respostas

Te (°C) 129,0+0,16  123,6 £ 0,08 108,6 + 0,05 108,6 + 0,01
T, (°C) 98,7+0,30  100,6 + 0,06 89,37+ 0,21 89,37 £ 0,09
T, (°C) 95,61+0,36 98,07 £ 0,07 68,35+ 0,80 68,35+ 0,25
Tmi(°C) 2150+£0,28 24,37+0,34 22,75%£0,25 24,37 £0,04
Tou (°C) 32,62+0,07 32,03+0,07 40,49 + 0,06 34,58+ 0,34
Ta (°C) 25,96 +0,06  255+0,09 24,94+ 0,03 28,01 +0,22
T, (°C) 129,3+0,15 123,9+0,06 106,8 £ 0,33 90+ 0,25
T3 (°C) 129,0+0,18 124,0+0,05 104,1+£0,30 87,33+ 0,08
T4 (°C) 127,8+0,32 124,0+0,05 101,3+0,34 82,99+ 0,17
Ts (°C) 126,4+0,30 124,0+0,05 98,6 + 0,36 79,55+ 0,22
Ts (°C) 124,0+£0,19 124,0+0,06 95,50 £ 0,24 77,79 £ 0,08
T, (°C) 1215+0,30 123,9+0,05 91,43+0,16 76,81 +0,13
Ts (°C) 119,4+£0,33 124,0+0,05 88,30 £ 0,28 75,02 £ 0,11
To (°C) 117,0+£0,38  123,9+0,07 84,55+0,18 74,38 £0,08
Ti (°C) 1157+0,26  124,0+0,07 81,96 £ 0,16 73,64 £ 0,09
P(bar) 2,839£0,01 2,368 +0,00 1,439 £ 0,00 0,768 £ 0,00
Qu(kgh™) 7,22 +0,49 6,97 £ 0,55 13,16 £ 0,38 10,06 £ 0,34
Qukgh™) 6,18 +0,19 5,93+0,13 0,47 £0,08 3,18+ 0,06
Pot (W) 1242 +2,04  1123+0,14 624+ 0 681+0,12

Obs.: T indica condigdo isotérmico, Q, — vazdo de alimentagio, T, — temperatura da
alimentacdo, T, — temperatura da cadmara de vapor na posi¢do 1, T., — temperatura do
evaporador, Ty — temperatura da base, T — temperatura do topo, T — temperatura do tanque de
mistura, Tp, — temperatura do tanque pulméo, T. — temperatura do tanque acumulador, T;—
temperatura da cAmara de vapor, onde i varia de 2 a 10, P - presséo da camara de vapor, Qb -

vazdo da base, Q; — vazdo do topo e Pot — poténcia fornecida ao evaporador.

Fonte: Autor (2018).
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Tabela B.9 — Resultados da coluna 2 operando na condicdo perfil de
temperatura para a separaco da nafta sintética com vazdo de alimentacdo de

12,5 kgh™

Condicoes de 21 29 23 o4

entrada

Qa(kg-h'l) 12,32 +0,52 12,46 £ 0,40 12,46 £ 0,19 12,55+ 0,17
T, (°C) 61,84 £ 0,51 69,93 £ 0,04 70,03+0,04 68,16 £0,05
T, (°C) 87,60 £ 0,21 85,46 + 0,15 82,77 £ 0,09 82,02+ 0,15
Respostas
Te (°C) 97,75+0,06 97,30+ 0,05 88,61+0,04 87,9+0,04
Ty (°C) 72,06 £0,12 73,43+0,13 73,41+0,04 72,08 £ 0,05
T, (°C) 67,24 £ 0,86 70,01 £ 0,09 71,01 £ 0,06 68,31+ 0,78
Tmi(°C) 25,13+0,11 23,78 £0,08 22,09 £ 0,09 21,30+ 0,04
T (°C) 35,79+ 0,17 33,23+0,08 30,44 £ 0,10 20,85+ 0,24
T (°C) 25,40 £ 0,42 22,96 £ 0,04 23,67 £0,04 20,46 = 0,02
T, (°C) 88,44 £ 0,19 85,96 £ 0,14 83,27 £ 0,09 82,53+0,14
T3 (°C) 83,6 £ 0,28 81,79+ 0,23 80,26 £ 0,22 79,35+0,21
T4 (°C) 80,61 +0,32 79,33 £0,09 78,91+0,13 77,73+0,15
Ts (°C) 78,81+0,16 77,42 £0,14 77,78 £0,23 76,61 +0,18
Ts (°C) 76,38 £ 0,29 75,56 £ 0,16 76,13 £0,25 75,06 £ 0,17
T, (°C) 73,77 £0,10 73,77 £0,08 74,23 +£0,18 72,86 £ 0,11
Ts (°C) 71,84 £0,09 72,52 £0,10 73,37 £0,07 72,12+0,14
Te (°C) 69,51 £ 0,09 70,69 £ 0,08 72,35+0,13 71,16 £ 0,06
T (°C) 67,53 £ 0,06 69,25 + 0,04 71,05 £ 0,05 69,42 +0,14
P(bar) 0,973 £ 0,00 0,955 + 0,00 0,685+ 1,16 0,663 £ 0,00
Qu(kgh™) 11,36 £ 0,52 9,463+ 0,4 8,874+ 0,19 11,17 £ 0,17
Qukgh™) 0,963 £ 0,09 3,037 £0,07 3,585+ 0,01 1,386 £ 0,02
Pot (W) 298,5 £ 0,04 234,41 0,04 2352 19,72 23520

Obs.: Q, — vazdo de alimentacéo, T, — temperatura da alimentacédo, T, — temperatura da camara
de vapor na posicdo 1, Te, — temperatura do evaporador, T, — temperatura da base, T, —
temperatura do topo, T —temperatura do tanque de mistura, Ty, — temperatura do tanque
pulmdo, T, — temperatura do tanque acumulador, T;— temperatura da cAmara de vapor, onde i
varia de 2 a 10, P - pressdo da cAmara de vapor, Qb - vazdo da base, Q; — vazéo do topo e Pot —
poténcia fornecida ao evaporador.

Fonte: Autor (2018).
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Tabela B. 10— Resultados dos experimentos da coluna 1 (experimentos 17 a 19)
e coluna 2 (experimentos 20 a 24) para a separagdo da nafta sintética contendo
as médias e respectivos desvios padrdo das fragBes méssicas dos componentes
nas correntes de base e topo.

Fragdo méssica

17 18! 19 20
H 0,128+0,026 0,148+0,024 0,229+0,025 0,391 +0,024
@ C 0204+0004 022+0005 0,238+0,002 0,309 +0,003
® T 0353+00l5 034+0013 025740016 0,219+0,014
X 0,312+0,016 0,292+0,013 0,276+0,017 0,078 + 0,015
H 0,23+0,027 0,214+0,042 0,518+0,024 0,62 +0,025
S C 0365+£0,003 0,353+0,002 0,319+0,005 0,273 +0,005
S T 028340011 0207+0,013 0,12 +0,012 0,089 + 0,011
X 0,119+0,011 0,134+0,012 0,042+0,012 0,016 + 0,011
21 22 23 24
H 0,566+0,024 0,553+0,023 0,536+0,023 0,557 +0,025
@ C 0305+0004 0310£0,006 0,318+0,005  0,310+0,003
® T 0006+0013 0,02+0012 0108+0013  0,100+0,014
X 0,031+0,014 0,033+0,013 0,036+0,015 0,032 +0,015
H 0,722+0,026 0,687+0,025 0,683+0,040 0,717 +0,038
S’ C 0,230+£0,005 0,252+0,005 0,256+0,003 0,233 +0,002
3 7 0,037 0,012  0,048+0,010 0,048+0,018 0,038+ 0,019
X 0,009+0014 0,011+0,011 0,011+0,018 0,009 + 0,014

Obs.: I — indica modo isotérmico, H — hexano, C — ciclohexano, T — tolueno, X —

xilenos.

Fonte: Autor (2018).
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Tabela B. 11 — Resultados dos experimentos da coluna 3 operando na condigdo
de perfil de temperatura na cAmera de vapor para a separacdo da nafta sintética
com vazio de alimentagdo de 12 kg-h™.

Condicoes

de entrada 25 26 27 28
Qa(kg-h‘l) 12,03+ 0,21 12,01 £ 0,25 11,81+ 0,17 12,10+ 0,24
T, (°C) 68,65+0,04  66,53+0,12 72,79+0,06 68,18 +0,06
T, (°C) 61,75+0,03 76,84 +0,18 80,69+0,07  72,18+0,05
Respostas

Te (°C) 88,2+2,98 95,83 £ 0,15 98,73+0,05 97,06 +0,06
Ty (°C) 67,35+£0,04 67,87+0,15 74,11+0,08 68,36 +0,07
T, (°C) 66,8 + 0,04 60,68 £ 0,17 70,68 +£0,06 66,97 +0,10

Tmi(°C) 23,67+0,09  27,59+0,31 22,54+ 0,08 18,58 + 0,14
Tou (°C) 31,41+0,06  37,49+0,23 38,88+0,09 30,01+0,17
Ta (°C) 28,66+0,03  26,53+0,14 25,79+0,10 29,18 +0,06

T, (°C) 61,11+0,06  77,38+0,17 81,06+0,08  73,98+0,08
T3 (°C) 60,64 £0,07  75,01+0,22 78,60+0,20  74,28+0,11
T4 (°C) 59,47+0,06  71,71+0,16 75,65+0,14  71,62+0,23
Ts (°C) 57,94+0,04 69,46 +0,15 7425+0,16  69,12+0,13
Ts (°C) 56,23+0,05  67,61+0,17 72,70+0,06  67,04+0,12
T7 (°C) 55,52+0,04  65,62+0,24 71,13+0,10 65,17 +0,08
Ts (°C) 55,29+0,04  64,22+0,20 69,61+0,11 63,52 +0,07
Ty (°C) 55,23+0,04 62,56 +0,17 68,06 +0,06  61,86+0,08
Ty (°C) 55,46 £0,03  61,24+0,17 67,17+0,06 60,71 +0,06
P(bar) 0,672+0,00 0,890+ 0,00 1,018+0,00 0,958+1,16

Qukgh®) 10,35+0,21  11,60+024  4220+0,17  10,24+0,21
Qkgh®)  1671+0,06 0406+0,08  7,595+0,04  1,861+0,12

Pot (W) 77,67+0,04 105,6 + 4,65 86,40 120+ 0

Obs.: Q, — vazdo de alimentacéo, T, — temperatura da alimentacédo, T, — temperatura da camara
de vapor na posicdo 1, Te, — temperatura do evaporador, T, — temperatura da base, T, —
temperatura do topo, T —temperatura do tanque de mistura, Ty, — temperatura do tanque
pulmdo, T, — temperatura do tanque acumulador, T;— temperatura da cAmara de vapor, onde i
varia de 2 a 10, P - pressdo da cAmara de vapor, Qb - vazdo da base, Q; — vazéo do topo e Pot —
poténcia fornecida ao evaporador.

Fonte: Autor (2018).
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Tabela B. 12 — Resultados da coluna 3 operando na condi¢do de perfil de
temperatura na cdmara de vapor para a separacdo da nafta sintética com vazéo
de alimentagdo de 12 kg'h™.

Condicoes de entrada 29 30
Qa(kgh™) 12,08 + 0,33 12,37 +0,21
T. (°C) 36,88 + 0,02 60,14 + 0,20
T, (°C) 85,92 + 0,12 75,81+ 0,12
Respostas

Tev (°C) 96,16 + 0,05 89,59 + 0,04
T, (°C) 68,64 + 0,19 67,89 0,14
T, (°C) 57,83 + 0,54 56,83 + 0,12
Tmi(°C) 22,22 +0,13 24,45+ 0,13
Tou (°C) 33,58 + 0,05 30,53 + 0,09
Ta (°C) 29,31 + 0,03 25,13+ 0,33
T, (°C) 87,11+0,11 75,38+ 0,15
T; (°C) 81,73+0,35 71,98 0,12
T, (°C) 78,49 0,19 69,39+ 0,12
Ts (°C) 75,96 + 0,13 67,770,24
Ts (°C) 72,76+ 0,15 66,02+ 0,18
T, (°C) 69,05 + 0,15 63,96 + 0,10
Ts (°C) 66,47 + 0,19 62,40 + 0,09
To (°C) 63,59 + 0,17 60,65 = 0,08
Ty (°C) 60,10 + 0,07 59,23 + 0,08
P(bar) 0,917 0,00 0,716 0,00
Qu(kgh™) 11,64+0,3 11,97 +0,2
Qukgh™) 0,437 +0,14 0,4+0,09
Pot (W) 369,6 + 1,86 154,4 + 4,65

Obs.: Q. — vazdo de alimentacdo, T, — temperatura da alimentacao, T, — temperatura da camara
de vapor na posi¢do 1, Te, — temperatura do evaporador, T, — temperatura da base, T, —
temperatura do topo, T —temperatura do tanque de mistura, Ty, — temperatura do tanque
pulmdo, T, — temperatura do tanque acumulador, T;— temperatura da cAmara de vapor, onde i
varia de 2 a 10, P - pressdo da cAmara de vapor, Qb - vazdo da base, Q; — vazéo do topo e Pot —
poténcia fornecida ao evaporador.

Fonte: Autor (2018).
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Tabela B. 13— Resultados dos experimentos da coluna 3 operando na condigédo
de perfil de temperatura na cdmara de vapor para a separacdo da nafta sintética
contendo as médias e respectivos desvios padrdo das fragcbes massicas dos
componentes nas correntes de base e topo.

Frag8o méassica

25 26 27 28
H 0,693+0,026 0,712+0,025 0,707 +0,015 0,693+0,013
® C 02420005 0,230+0,005 0,234+0,015 0,243+0,014
S T 0,046+0,012 0,042+0,010 0,042+0,012 0,045+ 0,005
X 0017+0,014 0,015+0,011 0,015+0,014 0,016+0,013
H 0,794+0,026 0,825+0,024 0,763+0,025 0,793 +0,023
5 C 0,174+0,004 0,149+0,005 0,201+0,002 0,176 + 0,002
E T 0,021+0015 0,017+0,013 0,026+0,016 0,021 +0,013
X 0,008+0,016 0,007+0,013 0,008+0,017 0,008+0,012
29 30 - -
H 0,680+0,016 0,696 +0,014
@ C 02520013 0,239+0,015
S T 0,048+0,002 0,045+0,003
X 0,017+0,016 0,018+0,014
H 0,811+0,023 0,813 +0,025
s C 0,161+0,005 0,161+ 0,003
E T 0,018+0,013 0,016+0,014
X 0,007+0,015 0,008 +0,015

Obs.: H — hexano, C — ciclohexano, T —toleuno, e X — xilenos.
Fonte: Autor (2018).
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Figura B.3 — Valores de temperaturas dos termopares 1 e 10 ao logo do tempo e
respectivas derivadas, e poténcia fornecida ao evaporador para o experimento
26 da coluna 3 em modo perfil de temperatura na cAmara de vapor.
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Obs.: O circulo representa 0 momento de coleta de amostra de topo e base.
Fonte: Autor (2018).
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APENDICE C — Estimativas de parametros dos experimentos de nafta
sintética

Figura C.1 — Valores de Reynolds e Nusselt dos experimentos de separacéo de
nafta sintética em coluna de filme descendente.
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Obs.: Os marcadores em negrito referem-se aos melhores experimentos de cada
coluna da série.
Fonte: Autor (2018).
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Figura C.2— Valores do angulo de contato do filme no duto de destilag&o.
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Obs.: Os marcadores em negrito referem-se aos melhores experimentos de cada
coluna da série.
Fonte: Autor (2018).
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Figura C.3 — Valores do coeficiente global de transmisséo de calor em fungéo
da diferenca entre a média das temperaturas da camara de vapor e topo.
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Obs.: Os marcadores em negrito referem-se aos melhores experimentos de cada
coluna da série.
Fonte: Autor (2018).






ANEXO
ANEXO A — Determinacao do erro experimental

Para a determinagao do erro experimental foi utilizado o método
de Kline e McClintock (1953). Logo, se uma variavel y € funcdo de n
variaveis independentes, X1, X2, X3,...Xn t€MOS:

y = f(x1'x2'x3t '"xn)

E se h4d uma pequena mudanga nos valores das variaveis
independentes, a expansdo em Série de Taylor para esta aproximagédo
torna-se:

of of L or of
Ay~_Ax1+6_x2 Ax, 63 *Axsz + - +a Ax,

As derivadas parciais correspondem a sensibilidade das
mudancas particulares de x sobre a variavel y.

Se os valores de Ax sdo considerados como incertezas uy; de cada
valor medido x;, entdo o valor correspondente a incerteza da variavel y é
dado por Uy conforme a equagéo:

2 2

2
by~ () () (o) + (2L )

Esta relacdo é denominada como férmula do somatério das raizes
quadradas ou método de Kline e McClintock.
Por exemplo, para a o fator de separacéo, dado pela equagéo

2

~ xhex,t/xxil,t
Fator de separa¢ao = ——

Xhex,b / Xxil,b

A incerteza torna-se:

Ufator de separagio

X 2 X 2
xil,b hex,t
e (X X ' u’xhex,t) + (x “x ' u’Xxil,b) +
xil,t hex,b xil,t hex,b
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“Xhext " Xxil,b . “Xhext " Xxil,b .

.+ .
(xxil,t)z * Xhex,b e Xxile " (xhex,b)2

Xhex,b
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ANEXO B

EXEMPLO DE ESTIMATIVA DE EXERGIA DO
EXPERIMENTO 1

As varidveis de entrada corresponderam as composicGes das
correntes de alimentacéo, topo e base, portanto, temperatura, vazao massica
e fracdo massica dos componentes. Além disso, para realizar o balanco de
energia e exergia foram necessarios os valores da poténcia do evaporador e
da pressdo da cAmara de vapor. Para o experimento 1, estes valores de
entrada sdo encontrados nas Tabelas Al e A3 do Apéndice.

O primeiro passo foi realizar a os balancos de massa global e por
componente, por meio da equacdo 3.8. E na sequéncia os balangos de
energia (equacdo 3.9), de entropia (equacdo 3.10) e de exergia (equacdo
3.11). Em todos os balancos, o volume de controle utilizado correspondeu
ao duto de destilacdo. Nao ha trabalho, e portanto W é nulo. O valor de Q
refere-se a poténcia fornecida ao evaporador, neste caso assume-se que as
perdas de energia para 0 ambiente sdo despreziveis, por conta do isolamento
térmico. Os valores das varidveis dependentes, entalpia, entropia e exergia
fisica, para as equacdes 3.9, 3.10 e 3.11 foram obtidos via simulagcdo no
software Hysys®.

Os valores de exergia molar padrdo g4 estdo disponiveis em Bejan
(2016). Os valores em kJ-mol™, para o hexano, ciclohexano, tolueno e m-
xileno sdo 4106, 3901, 3939 e 4591 respectivamente. Estes valores foram
utilizados para determinar a exergia quimica das correntes, conforme a
equacdo 3.12, na qual se utiliza a fragdo molar. Utilizou-se as seguintes
massas molares para o hexano, ciclohexano, tolueno e m-xileno, iguais a
86,17, 84,16, 92,14 e 106,16, respectivamente.

Os resultados da simulacdo para a condi¢do de regime permanente
das correntes de alimentagdo, topo e base do experimento 1 sdo
apresentados na Tabela 1 abaixo.

Tabela 1 — Resultados da simulacdo para a condigdo de regime permanente das
correntes de alimentacgdo, topo e base do experimento 1.

Corrente Alimentagdo  Topo Base

Entalpia (kJ-kg™) -891,92 -1411,12 -847,28
Entropia (kJ-kg™-°C™) -0,2273 0,59594 -0,2587
Exergia fisica (kJ-kg™) 10,4130 43,2046 11,7729
Exergia quimica” (kJ-kg™) 46,0282 66,1638 45,3385

Obs.: " ndo é calculado pelo software Hysys®.
Fonte: Autor (2018).
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Ao aplicar as equagdes apresentadas na se¢do 3.4 foi possivel
determinar os balangos de energia e exergia, e as eficiéncias energéticas e
exergéticas, conforme apresentadas na Tabela 2.

Tabela 2 — Resultados referentes aos balangos de energia e exergia do
experimento 1.

Balanco de energia Balanco de exergia

QunH (s 5396 )¢ (s 0,341

z m-H (k]-s7) 5216 Z £ (k-s™) 0,354

sai sai T

Que (K] -s™) 0,129 Z (1 - T_O) Que (|-s71) 0,023

n 0,96 I (kJ-s71) 0,010
Y 0,97

Fonte: Autor (2018).

Para os demais experimentos com nafta sintética, o procedimento foi
igual ao demonstrado neste Anexo.



