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RESUMO

Processos de destilacdo sdo largamente empregados na industria de
petroleo e petroquimica. Unidades intensificadas energeticamente tem
sido propostas, visando a minimizacao dos requerimentos energéticos que
intrinsicamente sdo altos neste tipo de processo. Colunas de multiplo
efeito, cuja separacdo é realizada em uma série de unidades, sdo um
exemplo da possibilidade de otimizar a energia necessaria para a
separacdo. Neste sentido, este trabalho teve como objetivo avaliar a
eficiéncia energética de uma configuracdo em série de destilagdo por
filme descendente com aquecimento por termossifdo na separacédo de uma
mistura etanol-4gua. Experimentos foram realizados com trés unidades
em série, obtendo-se fracdo massica de etanol na terceira coluna igual a
82,7%. Este resultado demonstra a possibilidade da utilizacdo de uma
série de colunas de filme descendente para incrementar a fracdo do
componente mais volatil. Em paralelo, um modelo matematico para
simulacdo desta unidade foi proposto, a partir do qual foram calculados
0s requerimentos energéticos da configuracdo proposta. Este modelo foi
desenvolvido utilizando o software Wolfram Mathematica®. O modelo e
as simulacGes correspondentes permitiram avaliar os perfis de
temperatura ao longo do comprimento da unidade, cujos valores ndo
podem ser determinados experimentalmente. Em relagdo a andlise
energética, observou-se que unidade de filme descendente é mais
vantajosa do ponto de vista energético, representando economia de cerca
de 29,5% quando comparada com a separagdo em uma unidade
convencional.

Palavras-chave: Destilacdo. Filme descendente. Colunas em série.
Sistema etanol-agua.






ABSTRACT

Distillation processes are widely used in petroleum and petrochemical
industry. Energetically intensified units have been proposed aiming at
minimizing the energy requirements that are intrinsically high in this type
of process. Multi-effect columns, whose separation is performed by a
series unit, are an example of the possibility of optimizing energy needed
for the separation. For this sense, this work had as objective to evaluate
the energy efficiency of a series configuration of falling film distillation
columns with thermosyphon heating in the separation of an ethanol-water
mixture. Experiments were performed with a three units series, obtaining
a mass fraction of ethanol in the third column equal to 82,7 %. The result
demonstrated the possibility of using a series of falling film distillation
columns to increase the concentration of more volatile component. In
addition, a mathematical model of this unit was proposed and simulated,
where the energy requirements of the proposed configuration were
calculated. This model was developed using Wolfram Mathematica®
software. The model and its simulations allowed to evaluate the
temperature profiles along the unit length, whose values cannot be
determined experimentally. With regard to energy analysis, it has been
observed that falling film distillation unit was more energy-efficient
conventional unit, representing savings of about 29,5 % as compared to
separation in a conventional unit.

Keywords: Falling film Distillation Column. Series columns. Ethanol-
water system.
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1 INTRODUCAO

Os processos quimicos geram uma vasta gama de produtos que
usualmente estdo misturados com subprodutos e impurezas. Como o valor
de mercado do produto depende de sua qualidade, algum tipo de sistema
de separacao tem que ser utilizado para remover impurezas indesejaveis
e alcancar a pureza desejada. Para realizar tal tarefa, muitas tecnologias
sdo utilizadas: a destilacdo, a separacdo por membrana, a cristalizacdo e a
extracdo com solventes, entre outras. De todos estes métodos de
separacao, a destilacdo é a mais comum, principalmente porque é bem
compreendida e tem as carateristicas econdmicas mais favoraveis em
escala industrial (BENEKE et al., 2013).

O processo de destilacdo é utilizado em 95% de todas as separacdes
de liquidos na industria quimica e representa 3% do consumo energético
industrial (HUMPHREY e SIEBERT, 1992; ENGELIEN e
SKOGESTAD, 2004; INDUSTRIAL TECHNOLOGIES PROGRAM
US DEPARTMENT OF ENERGY, 2005). Em uma industria, 70% dos
custos de operagdo sdo atribuidos ao consumo energético no qual 19% ¢
devido ao processo de destilagdo (JERN, 2012). A eficiéncia global
termodinamica da destilacdo convencional é baixa e correspondente entre
5e20% (HUMPHREY etal., 1991; DE KOEIJER e KIELSTRUP, 2002).
O elevado consumo de energia e a deficiente eficiéncia termodinamica
fazem que o custo da operac¢do seja alto e constitua a maior desvantagem
da operacao.

Na destilacdo convencional se observa um grande desperdicio da
energia, pois a diferenca de temperatura entre o condensador e 0
refervedor da coluna pode ser elevada (PONCE, 2011). Essa realidade
motivou diversos estudos, 0 que permitiu introduzir a partir de 1970, o
conceito de integracdo energética no processo de destilagdo (JERN,
2012). Visando maior eficiéncia energética foram desenvolvidos os
denominados processos de destilagdo avancados, entre os quais estdo as
colunas diabaticas, as colunas por recompressdo de vapor (bombas de
calor), e as colunas com integrac¢do interna de calor “HIDiC” (DE RIKJE,
2007; JANA, 2010).

Sistemas de mdaltiplos efeitos desenvolvidos inicialmente para
misturas multicomponentes foram adaptados para a destilacdo de
misturas binarias e ternarias. Por exemplo, para aumentar a capacidade de
um sistema de recuperagéo de solvente foi avaliado um arranjo de efeitos
multiplos com integracdo energética, reduzindo o consumo de do calor
para 59% em relag&o ao sistema original (O'BRIEN, 1976). Desde entéo,
sistemas de multiplos efeitos, como a configuracdo Petlyuk, tém sido
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analisados como alternativa para a reducdo do consumo energético no
processo de destilacdo (ENGELIEN, H. K., 2004).

Ainda considerando unidades ndo convencionais e sistemas em
série, a destilacdo horizontal corresponde a um equipamento para separar
misturas multicomponentes, constituido por uma sequéncia de tanques
interconectados que, em comparacdo com O processo convencional,
apresenta viabilidade econdmica com bom nivel de eficiéncia
(CUNNING, 1965). Nas ultimas décadas ressurgiu o interesse pelo
sistema de destilagdo horizontal, motivando inclusive o seu
patenteamento (ARRISON, 2002).

Outro exemplo de destilagio ndo convencional consiste na
Tecnologia Linas, a qual propfe um equipamento que emprega 0S
conceitos de integracdo energética e de destilacdo por filme descendente.
Os autores afirmam a possibilidade de reduzir as dimensdes de uma
coluna convencional e ainda obter um melhor aproveitamento energético,
embora ndo se tenha indicagdes sobre a operacdo e as limitagdes da
tecnologia  (SAIFUTDINOV e  PARKHOMENKO,  1998;
SAIFUTDINOV et al, 1999; SAIFUTDINOV et al., 2003;
SAIFUTDINOV et al., 2005; SAIFUTDINOV et al., 2008).

Na mesma linha de investigacdo, o grupo de pesquisa no qual este
trabalho esta inserido prop6s uma unidade de destilagdo em filme
descendente assistida por um termossifdo do tipo camara de vapor. Os
estudos realizados demonstraram que o fornecimento integral de energia
ao longo do comprimento da unidade permite a reducéo das necessidades
energéticas desta unidade proposta quando comparada a uma
convencional. No entanto, observa-se que devido as caracteristicas
construtivas, ainda é necessario propostas para melhorar a eficiéncia de
separacao, obtendo-se produtos com maior grau de pureza no destilado.
Uma estratégia a ser considerada foi proposta por Pires (2016), que
conseguiu incrementar a composicao de monoetilenoglicol na separacao
deste componente em agua utilizando duas unidades consecutivas.

Desta forma, observa-se que é possivel aliar os conceitos de
integracdo energética de unidades de multiplo efeito com unidades
avangadas de destilagdo, como a de filme descendente proposta. E
necessario investigar os aspectos energético do uso desta unidade do
ponto de vista de colunas em série. Por ser uma proposta inovadora,
estudos simulados ainda ndo foram propostos, e por esta razdo este
trabalho contribui nas pesquisas que vem sendo realizadas no grupo uma
vez que permite visualizar por meio da simulacéo perfis que ndo podem
ser obtidos experimentalmente.
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1.1 OBJETIVOS
1.1.1 Objetivo geral

O objetivo geral deste trabalho consiste na avaliagdo energética de
uma configuracdo de unidades em série que emprega 0s conceitos de
destilacdo por filme descendente para a separacdo da mistura etanol/agua.

1.1.2  Objetivos especificos

a) Desenvolver um modelo matematico para estimar a separacao
de uma mistura etanol-4gua em uma coluna de destilagdo de
filme descendente;

b) Testar experimentalmente a proposta de utilizacdo de unidades
em série para incrementar a fracdo de componente mais volatil
no destilado;

¢) Obter perfis de temperatura do tubo de destilacdo, da interface
da camara de vapor por meio de simulagdes realizadas com o
modelo proposto;

d) Awvaliar o consumo energético da proposta de destilacdo de
filme em unidades em série, comparando com uma unidade
convencional.

Para facilidade de apresentagdo, o presente documento é dividido
em capitulos. No Capitulo 2 é apresentada a revisao da literatura, sendo
discutido o problema da baixa eficiéncia energética do processo
convencional de destilacdo e 0s avancos recentes mais relevantes na érea.
No Capitulo 3 sdo descritos os materiais e métodos utilizados para o
desenvolvimento do presente trabalho. O modelo desenvolvido para este
trabalho é descrito no Capitulo 4. No Capitulo 5 sdo apresentados os
resultados, a validagdo do modelo e a analise dos mesmos. No Capitulo 6
estdo as conclusdes finais do trabalho realizado; finalmente s&o
apresentadas as referéncias bibliograficas usadas.






2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

Neste capitulo sdo apresentados aspectos relacionados com a
eficiéncia energética no processo de destilagdo. Assim, a primeira parte
corresponde a discussdo do problema energético na destilagdo. Na
segunda parte é realizada uma resenha das alternativas convencionais
para melhorar a eficiéncia energética, incluindo os métodos de otimizagdo
para os processos de destilacdo. Posteriormente, sdo descritos o0s
processos avancados de destilacdo e as configuracdes de efeitos
maltiplos. Finalmente é descrito o estado da arte da destilacdo
empregando-se colunas de filme descendente.

2.1  OPROBLEMA ENERGETICO NA DESTILAGAO

A destilacdo é a separacdo de uma mistura de dois ou mais
produtos de diferentes pontos de ebulicdo (ou pressdes de vapor). A
operacdo convencional em regime continuo ocorre na denominada coluna
de destilagdo adiabatica (Figura 1). A mistura a ser purificada (F) é
alimentada a certa altura em um recipiente cilindrico, gerando duas
saidas, a corrente de topo (D), que corresponde aos produtos de destilacdo
e tem um grau de pureza mais elevado em componentes de baixo ponto
de ebulicdo, e a corrente de fundo (B), que é mais rica em componentes
de elevado ponto de ebulicdo (SORENSEN, 2014).

Para explorar a diferenca de temperaturas dos pontos de ebuli¢éo
€ necessario o fornecimento de calor. Com um refervedor na parte inferior
da coluna se providencia o calor requerido para evaporar parte da mistura
liquida do processo, sendo a temperatura mais alta do processo (Tg). Na
coluna ocorre a transferéncia de massa e calor entre a fase liquida e a fase
vapor (MOUSSA, 2001). Para garantir a presenca da fase liquida na secéo
superior se introduz refluxo externo. Esta corrente é alimentada no topo
da unidade e corresponde a uma parte do liquido obtido no condensador,
a temperatura mais baixa (Tp) (SEADER; HENLEY; ROPER, 2011). A
utilizacdo do refervedor e do condensador sdo essenciais, porque geram o
vapor e o liquido requeridos na separacdo (RAY, 2000). Entretanto isto
se constitui a primeira limitagao do processo de destilacdo, pois parte do
calor adicionado no refervedor deve ser removido no condensador
(JANA, 2010).
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Figura 1 - Coluna de destilagdo convencional

Fonte: Adaptado de Sun (2010).

O consumo de energia depende da volatilidade relativa dos
componentes da mistura e da pureza exigida para os produtos. Portanto,
a proximidade dos pontos de ebuli¢do e altas purezas incrementam os
requerimentos energéticos (SEADER; HENLEY; ROPER, 2011).
Quando os volumes a serem processados S40 pequenos empregam-se
equipamentos menores e aquecimento elétrico. Porém, em grande escala
o calor necessario para 0 aquecimento é significativo e, por seguranga, as
aplicacdes industriais utilizam o vapor como fonte energética, o qual
conduz a um elevado consumo de combustiveis fésseis (JOBSON, 2014).
Este fator faz com que os custos operacionais sejam significativos e deixa
explicita a notavel contribuicdo da destilagcdo no incremento das emissdes
de dioxido de carbono (INTERNATIONAL ENERGY AGENCY, 2015).

Em 1995, os Estados Unidos tinham cerca de 40 mil colunas de
destilacdo (HUMPHREY, 1995), correspondentes a 90% de todas as
separac@es industriais, e consumiram em torno de 2,87 milhdes de T/, o
gue equivale a 54 milhdes de toneladas de petrdleo bruto ou de um
consumo de energia continua de 91 GW (SOAVE e FELIU, 2002). O alto
requerimento energético dos processos de destilacdo tem sido ilustrado
mediante diversos estudos. Por exemplo, no Reino Unido cerca de 13%
de toda a energia consumida pela inddstria quimica era destinada a
destilacdo (SMITH e LINNHOFF, 1988). Em outro estudo, foi estimado
gue a energia em colunas de destilagdo nos Estados Unidos era
responsavel por aproximadamente 3% do consumo da energia de todo o
pais (MIX e DWECK, 1982).
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Desde 1970 a analise exergética é amplamente aplicada por muitos
pesquisadores no projeto e otimizacdo de processos quimicos
(FITZMORRIS e MAH, 1980). O contelido exergético de uma corrente é
definido como a capacidade que esta corrente tem em produzir trabalho
mecanico, sendo determinado o estado de referéncia pela pressao e
temperatura ambiente. A exergia reflete a qualidade do fluxo de energia
em todo o processo, sendo que exergia que nao é aproveitada é perdida
(DESMOND, 1997). As curvas de perdas exergética (Figura 2) sdo
ferramentas comumente empregadas na descricdo do comportamento
energético ao longo da coluna de destilacdo (DE SANTANA, 2004).

Figura 2 - Perfil de perdas exergéticas

<« - Calor -

Trabalho total
— perdido

Trabalho perdido

Fonte: De Santana (2004).

Varios estudos que tem por objetivo reduzir a perda de exergia na
coluna podem ser citados (RIZK; NEMER e CLODIC, 1997; DE
KOENER e RIVERO, 2003; ZHU, 2008; KHOA et al., 2010; BENALI,
TONDEUR e JAUBERT, 2012; WEI et al., 2012; NUR I1ZYAN e
SHUHAIMI, 2014). Como exemplo, a analise exergética em um sistema
de destilacdo convencional determinou a seguinte distribui¢do da perda
total de exergia: 57% na coluna, 29% no condensador, 11% no refervedor
e 3% no compressor quando a operacao é realizada na separacdo de gases
(RI1ZK; NEMER; CLODIC, 2012). Observa-se, portanto que para
alcancar maior eficiéncia termodinamica, o processo deveria minimizar
as irreversibilidades pois estas sempre apresentam perdas de exergia. Ou
seja, a destilacdo ideal deveria ser um processo reversivel (DE
SANTANA, 2004).

O esforco de reduzir o consumo de energia no processo de
destilacdo é de prioridade industrial para curto e longo prazo (GADALLA
et al., 2005). Relata-se que o impacto ja seria significativo recuperando-
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se apenas 1% da energia utilizada por colunas de destilacdo. Porém, é
importante também considerar os investimentos de capital associados,
isto é, o custo de construir fisicamente uma unidade, que depende
fortemente do preco dos materiais no momento da construcgdo. Os custos
de capital e de energia sdo geralmente objetivos opostos, ou seja, quando
é aplicada uma acdo energética com anterioridade, geralmente é requerido
um investimento de capital menor, e vice-versa (BENEKE et al., 2013;
ANEESH et al., 2016).

2.2  ALTERNATIVAS CONVENCIONAIS PARA MELHORAR
A EFICIENCIA ENERGETICA

Desde 1950 ndo sdo apresentadas modificacdes significativas na
forma convencional de operacdo em unidades de destilagdo. Séo
utilizadas torres verticais altas com uma grande percentagem de espago
livre interno (RAY, 2000). A maneira mais simples de diminuir o
consumo de energia nestas colunas consiste em reduzir o valor da vazéo
da corrente refluxo, que implica na diminuicdo das vazdes internas,
levando as menores cargas térmicas no condensador e no refervedor.
Como consequéncia, tem-se a reducdo do consumo global de energia na
coluna (DE FARIA, 2003) e do uso da agua de resfriamento no
condensador. Isto é benéfico também do ponto de vista da preocupacéo
ambiental com o uso de a dgua e producéo de energia de forma limpa e
sustentavel (ASHU, 2015).

Entretanto, a diminuicdo das vaz@es internas provoca aumento das
impurezas nas correntes de saida da coluna. Para que os produtos
alcancem a composicdo requerida, uma alternativa é aumentar o nimero
de estagios na coluna, ou seja, operar no refluxo minimo, o que implica
em um numero infinito de estagios. Quando ndo é possivel aumentar o
nlmero de estagios, estes podem ser trocados por recheio, mas geralmente
as colunas de pratos sdo preferidas, deixando a utilizagéo das recheadas
para separacOes especiais ou em situacdes especificas. Estas alternativas
(ilustradas simplificadamente na Figura 3) levam a custos econémicos
adicionais que s6 uma analise mais detalhada do processo pode
determinar (KISTER, 1992).

Underwood (1948) desenvolveu uma relagdo para calcular a razéo
de refluxo minima com base em um fator que denota a condi¢do térmica
da alimentacdo, ou seja, a quantidade de matéria na vazao liquida na se¢éo
de esgotamento resultante da introducdo da alimentacdo. Alguns
trabalhos tém sido publicados visando a reducéo do refluxo de forma mais
sistematica. Um método de célculo do refluxo minimo com dados do
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equilibrio de fases na concentragdo de alimentagdo foi aplicado na
destilacdo continua e em batelada (OFFERS; DUSSEL; STICHLMAIR,
1995). Na literatura € relatado um método rigoroso para determinacgéo do
refluxo minimo para destilacdo homogénea nédo ideal (TANSKANEN e
POHJOLA, 2000). A sequéncia de equacdes e as informagfes necessarias
para os calculos tornam os métodos citados inadequados para colunas de
refino, o qual resulta em um modelo muito complexo.

Figura 3 - Opgdes de redugdo de refluxo em colunas de destilacdo: (a) coluna
convencional com refluxo externo, (b) unidade com nimero de pratos aumentado
e (c) coluna de recheio.

o

c)

b)
Fonte: Adaptado de Moussa (2001).

Uma solucdo tradicional para minimizar o consumo energético na
destilacdo é a operagdo em vacuo, de forma a reduzir o ponto de ebulicdo
da mistura (especialmente para materiais sensiveis ao calor). O calor
fornecido no refervedor pode ser aproveitado em outras operacdes da
planta, mas o calor removido pelo condensador tipicamente é de baixa
qualidade e de pouca utilidade para outros locais da planta, o que constitui
uma restricdo adicional a economia de energia na destilagdo (RAY, 2000).
O emprego de turbinas junto com o processo de destilacdo € uma proposta
recente para melhorar a eficiéncia energética. As simulagdes mostraram

necessitar de mais equipamentos faz que ndo seja uma boa
alternativa (SVANG-ARIYASKUL e CHAIREONGSIRIKUL, 2014).
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2.2.1  Otimizacao energética de colunas de destilagéo

O ndmero de pesquisas relacionadas com a otimizacéo energética
do processo de destilacdo é amplo (MOUSSA, 2001). Entende-se neste
caso por otimizacdo energética a determinacdo da melhor combinagéao
entre cinco parametros: nimero de estagios, razdo de refluxo, condicéo
térmica da alimentacdo, utilizacdo de trocadores de calor intermediarios
e estagio de alimentacdo. O estudo destes pardmetros para uma
determinada coluna leva a diferentes valores para o consumo de energia
e custos operacionais, dependendo se sdo tratados isolados ou em
conjunto. Portanto, com a finalidade de conseguir a configuracdo que
minimize o consumo final de energia é necessario o uso das metodologias
desenvolvidas especificamente para o estudo das colunas de destilacéo
(DHOLE, 1991; DE FARIA, 1996).

Uma aproximacdo para otimizacdo de processos de destilagdo é o
método  short-cut  comumente  empregado para  misturas
multicomponentes (ROSE, 1985; DHOLE, 1991). Este método utiliza a
equacdo de Underwood para a determinacdo do refluxo minimo
(UNDERWOOD, 1948), a equacéo de Fenske para o0 nimero minimo de
estagios (FENSKE, 1932) e correlagbes de Gilliland para o ndmero de
estagios reais da coluna operando com uma razdo de refluxo especificada
(GILLILAND, 1940). Embora estas equacdes e correlacbes sejam muito
Uteis, sdo rigorosas para sistemas considerados ideais ou quando nenhum
componente apresenta volatilidade relativa adequada entre as
volatilidades relativas dos componentes chave. Se estas condi¢fes nao
forem satisfeitas, estes métodos ndo fornecem resultados precisos
(FOUST etal., 1982).

Até 1980, a melhor configuragdo para um processo era resultado
da persistente combinacdo de intuicdo e experiéncia do engenheiro até
obter a otimizag@o em termos de custo e topologia fixa (MOUSSA, 2001).
Custos de producdo podiam ser reduzidos com o passar dos anos, por
meio de tentativas sucessivas que permitiam adquirir experiéncia com 0s
processos (DE FREITAS, 1996). A otimizacdo era o resultado da
experiéncia pratica e do conhecimento do processo, o denominado
método heuristico. A grande limitante de estes métodos na destilagdo é
gue ndo podem ser traduzidos em um procedimento sistematico que
permita analisar comparativamente as vantagens e as desvantagens de
cada nova alternativa, impossibilitando encontrar a melhor combinagéo
entre os fatores de otimizacdo (MOUSSA, 2001; DE FARIA, 2003).

Os métodos de otimizagcdo matematicos utilizam uma fungéo
objetivo que deve ser minimizada ou maximizada. No caso da destilagéo,
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as diversas combinacfes entre 0s parametros da coluna sdo testadas
exaustivamente, calculando-se a cada momento o valor da funcédo
objetivo. J& foi mostrado que estes métodos podem ser aplicados com
sucesso na otimizacdo de colunas de destilagdo (VISWANATHAN;
GROSSMANN, 1993). Porém, apresentam algumas desvantagens: a
impossibilidade da inclusdo na formulagdo matematica de todas as
restricdes do processo, pois a descricdo do processo é extremamente
complexa e de dificil formulagdo, além de ndo permitir utilizar a
experiéncia do engenheiro no procedimento (MOUSSA, 2001; DE
FARIA, 2003).

Ja 0s métodos termodindmicos propdem procedimentos para
indicar quais alteracfes no processo podem levar a um aumento da
eficiéncia termodindmica (DE FARIA, 2003). A otimizacdo de colunas
de destilacdo utilizando os principios termodinamicos fundamenta-se na
comparagdo da coluna real com uma coluna ideal. Relacionam os
resultados de carga térmica e consumo de utilidades a um sistema
reversivel com refluxo minimo e, portanto, carga térmica minima. Estes
métodos estabelecem desta maneira a maxima eficiéncia que o sistema
pode alcangar, ou seja, 0 quanto o sistema aproxima-se a condicéo ideal.
Uma vez determinado o limite, a minimizacdo das perdas termodindmicas
do processo é assumida como critério de otimizagdo (DE SANTANA,
2004).

A abordagem termodinamica mostra-se mais aplicavel do que as
metodologias convencionais para misturas multicomponentes e
configuragdes complexas, em virtude da dificuldade de representacdo da
guantidade de varidveis associadas (DE SANTANA, 2004). Diversas
publicacGes fazem referéncia a anélise e otimizacdo energética de colunas
de destilacdo mediante métodos termodindmicos (KAISER e GOURLIA,
1985; DHOLE, 1991; ZEMP, 1994; BANDYOPADHYAY; MALIK e
SHENOY, 1998; MOUSSA, 2001; RIVERO, 2002; DE SANTANA,
2004). Entre estas se incluem a andlise exergética anteriormente
mencionada e a Analise Pinch, cuja descricdo é apresentada no préximo
item. Poucos métodos termodindmicos conseguem satisfazer as
necessidades praticas, porque a termodinamica oferece recursos para a
determinacédo da eficiéncia do processo, mas ndo indica o0 caminho para
melhorar o desempenho do processo de separacdo (MOUSA, 2001).

Regulamentacdes e 0 que envolve a operacdo da destilacdo, faz
com que o objetivo primordial de colunas de destilacéo seja 0 aumento da
eficiéncia, tendo em conta os gastos operacionais, o capital de
investimento e as interagdes entre as colunas e o seu requerimento
energético. Dessa forma, a otimiza¢do consiste em uma boa alternativa
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para a reducdo do exposto (PSALTIS; SINOQUETB; PAGOTB, 2016;
OSUOLALE e ZHANG, 2016).

2.2.2  Analise Pinch

Na década de 1980 surgiu a Tecnologia Pinch cujo principal
objetivo era promover a troca térmica entre as correntes frias e quentes do
processo, efetuando o aquecimento e resfriamento das mesmas,
minimizando o uso das correntes de utilidades. A evolucdo da técnica
levou a estabelecer esta analise como metodologia geral para projetos
conceituais e ampliacdo de processos (LINNHOFF, 1993).

Em colunas de destilacdo, o objetivo da andlise Pinch é reduzir as
forcas motrizes e utilizar racionalmente as fontes de energia por meio de
arranjos sugeridos pela andlise dos perfis entalpia—temperatura (DHOLE;
LINNHOFF, 1993). Estes perfis representam as denominadas curvas
compostas (Figura 4a). A quente corresponde ao calor do processo a ser
rejeitado e a fria, a demanda global de calor. A grande curva composta do
processo (Figura 4b) consiste na diferenca de entalpia entre as curvas
compostas quente e fria das correntes (MORGAN, 1992). Dessa forma,
as CCC realizam a integracéo entre as vazoes internas de liquido e vapor,
permitindo estabelecer as forcas motrizes em cada estagio e, a Grande
Curva Composta da Coluna (GCCC) utiliza os dados das correntes
internas para propor as modificacfes necessarias e reduzir 0 consumo
energético (DHOLE e LINNHOFF, 1993; BANDYOPADHYAY;
MALIK e SHENOY, 1998).

Varios autores tém relatado diferentes maneiras de tracar a GCCC
tanto para destilacdo binaria como para destilagdo multicomponente. O
ponto de partida é considerar a coluna no estado ideal de Minima
Condicdo Termodindmica (MCT) (Figura 5), ou seja, com refluxo
minimo operando reversivelmente (DHOLE e LINNHOFF, 1993;
SIVAKUMAR et al., 1996). Em diversas publicagGes é descrito o uso da
MCT em destilacdo binaria para gerar a correspondente GCCC (NAKA
et al., 1980; FITZMORRIS e MAH, 1980; ISHIDA e OHNO, 1983).
Neste caso, a coluna precisa de infinitos estagios com refervedores ou
condensadores laterais. A linha de operagdo para cada fase coincide com
a curva de equilibrio (KING, 1980).

Uma vez construida a GCCC, pode-se avaliar quais séo as
possiveis alteragdes da coluna para reduzir o consumo de energia (DE
SANTANA, 2004). Os perfis temperatura—entalpia somente séo rigorosos
para sistemas binarios, fazendo com que esta metodologia apresente
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limitagbes conceituais no caso de sistemas multicomponente, podendo
levar a erros no processo de otimizacdo (ZEMP, 1994).

Figura 4 - Perfis entalpia—temperatura
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Fonte: Morgan (1992).

Figura 5 - Coluna de minima condigéo termodindmica

Fonte: De Santana (2004).

2.3 PROCESSOS DE DESTILAGAO AVANCADOS

O grande desperdicio de energia na destilacdo convencional
impulsou estudos de alternativas com maior eficiéncia energética. Desde
1970, com a introducdo do conceito de integracdo energética no processo
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de destilagdo (JERN, 2012) tem-se o desenvolvimento dos denominados
processos de destilacdo avancados. Exemplos sdo a coluna de destilagdo
diabética, a coluna de recompressdo de vapor e a coluna HIDIC (SUN,
2010).

2.3.1  Colunas de destilagdo diabatica

As colunas de destilagdo convencionalmente possuem refervedor
na base, condensador no topo e pratos adiabaticos no corpo da unidade.
Ao adicionar trocadores de calor em cada prato é possivel garantir o
aumento significativo da eficiéncia no sistema (FONYO, 1974a,b; LE
GOFF, P.; CACHOT, T. e RIVERO, R., 1996; AGRAWAL E
FIDKOWSKI, 1996; SAUAR et al., 1997; KAISER e GOURLIA, 1985;
RIVERO et al., 1991). A destilacdo com trocadores de calor em todos 0s
estagios € chamada destilagdo diabatica e, a proposta mais comum
considera o condensador e o refervedor como dois trocadores de calor
integrados no interior da coluna, sem emprego de compressores nem
valvulas (Figura 6). Carateristicas avaliadas em artigos da destilacéo
diabatica sdo apresentadas no Quadro 1.

Figura 6 - Coluna de destilagéo diabatica
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Fonte: Adaptado de Sun (2010).
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Quadro 1 - Pesquisas relacionadas & coluna de destilagéo diabética

Obijetivo da pesquisa

Referéncias

Com refluxo secundario e vaporizagéo
(SRV)

Mah Jr.; Wodnik, 1977
Liu; Qian, 2000

Em sistemas binarios

Rivero, 1993
Rivero; Cachot e Le Goff, 1993

Modelagem de n&o equilibrio nos
pratos

Wesselingh, 1997

Para sistemas de destilacdo industrial
multicomponente

Rivero; Monroy, 2000

Projeto e construgdo na escala piloto
(Instituto Mexicano del Petréleo)

Rivero, 2003

Avaliacdo de exergia (39% menos
perda do que a destilacdo adiabatica)

De Koeijera; Rivero, 2003

Fornecimento e remocéo gradual de
calor (reducdo nos custos de
funcionamento)

Rivero, 2001

Pontos de troca de calor em cada prato.

Schaller, et al., 2001

Andlise exergética (economia de
energia gerada por meio dos pontos de
aquecimento)

Sauar et al., 1997

Agrawal e Herron, 1998
Schaller et al., 2001

Bjorn; Gren E Strom, 2002
Marangoni, 2005

Reducdo nos custos de energéticos de

Agrawal e Herron, 1998

operagéo Rivero, 2001
Limitantes pelo uso inapropriado dos
sistemas de aquecimento e Sun, 2010

resfriamento.

Fonte: Autor (2017).

Buscando a reducdo de transientes de operacdo aliado a concepcao
de destilacdo diabatica, tem-se a proposta de inclusdo de resisténcias em
cada um dos estagios, conforme apresentado na Figura 7 (MARANGONI,
2005). Esta proposta também vem ao encontro de configuragfes

avancadas de destilacdo.
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Figura 7 - Comparagéo entre um prato de unidade de destilagdo convencional
(@) e (b) com resisténcia elétrica para o aquecimento distribuido

-~

Fonte: Marangoni (2005).

2.3.1 Sistemas assistidos por bombas de calor

Jana (2014) classifica a recompressao de vapor como um tipo
particular de coluna de destilagdo assistida mediante bombas de calor
(HPAD). Os sistemas com bomba de calor, que podem operar em
conjunto com as colunas de destilagdo, sdo classificados em duas
categorias: bombas de calor mecénicas e bombas de calor de absorcao.

2.3.1.1 Colunas de destilacdo assistida por bombas de calor de absor¢do

Na Figura 8 é ilustrada uma bomba de calor de absorcéo tipica a
gual inclui quatro componentes principais: 0 absorvedor, o desorvedor
(geralmente chamado gerador), o evaporador e o condensador. Neste
circuito fechado com fluido de trabalho, o gerador é o encarregado de
aquecer este a alta pressdo e temperatura, liberando vapores para o
condensador. Em seguida, o condensado flui para o evaporador onde
evapora com baixa temperatura e é absorvido na coluna de absorcao.
Desta forma, o sistema recebe calor no gerador e no evaporador e rejeita
no condensador e no absorvedor. A solucdo rica é bombeada do
absorvedor ao gerador, onde o ciclo reinicia. A pesquisa em destilagdo
assistida com bomba de calor foi estendida ao transformador de absorcéo
de calor (ATH) (BERNTSSON; HOLMBERG; WIMBY, 1988) e a
operacdo inversa de uma bomba de calor por absorgéo.

No Quadro 2 sdo referenciados alguns dos documentos disponiveis
na literatura sobre colunas de destilagéo assistidas por bombas de calor de
absorcéo.
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Figura 8 - Disposicéo tipica de bomba de calor de absorgao

Q.
EQ Condensador
Gerador
Qs
O\'nt
Vélvula de X Valvula
alivio de alivio N

@ Absorvedor

E

Evaporador

Fonte: Adaptado de JANA (2014).

Quadro 2 - Pesquisas relacionadas a coluna de destilacéo assistida por bombas de
calor de absor¢éo

Objetivo da pesquisa Referéncias

1D7e?s$;1volwmento do sistema (Nairne em Stephan, 1983

Primeira maquina de bomba de calor de

absorcdo (Irméos LeCarre em 1859) Lazarrin, 1988

Atualizagdo dos desenvolvimentos no uso

de bombas de calor Chua; Chou E Yang, 2010

Stephan, 1983
Emprego na refrigeracéo Lazarrin, 1988
Tarique e Siddiqui, 1999

Alarcon-Padilla e Garcia

Rodriguez, 2007
AplicagOes sustentaveis Lietal., 2011

Li, et al., 2012

Jana, 2014

Al-Juwayhel; El-Dessouky e
Ettouney, 1997

Aplicagdo na dessalinizagéo Mandani; Ettouney e EI-
Dessouky, 2000
Wang e Lior, 20113, b

Fonte: Autor (2017).
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2.3.1.2 Colunas de destilacao assistida por bombas de calor mecénicas

As bombas de calor mecanicas sdo conduzidas eletricamente por
diferentes tipos de recompressdo de vapor. Este é outro método para
minimizar energia em destilacio (NULL, 1976). O conceito foi
popularizado no inicio de 1950 onde foram propostos trés esquemas
distintos chamados: recompressdo de vapor direta, vaporizacdo
instantanea na base e a recompressdo externa de vapor (Figura 9). Estas
configuragdes usam uma valvula de expansdo e um compressor que altera
a condensacdo e/ou temperaturas de ebulicdo de modo que a sobrecarga
do calor rejeitado no condensador pode ser reutilizada, fornecendo o calor
necessario no refervedor.

Figura 9 - Representacéo dos sistemas de destilacdo assistido por bomba de
calor mecénica

B B

Recompress3o direta de Recompressdo externa Evaporagdo instantanea
vapor de vapor dos fundos

Fonte: Adaptado de Jana (2014).

Nas bombas de calor mecéanicas, em vez de se utilizar um
condensador e um refervedor separados, a corrente de vapor que sai da
parte superior da coluna é comprimida e € utilizada para aquecer o liquido
de fundo; ou, o fluxo de liquido que sai da parte inferior continua até uma
valvula redutora de pressédo, onde é utilizado para resfriar o vapor da parte
superior. Uma variagdo utiliza um circuito fechado separado com um
fluido de trabalho, transferindo somente calor. Posteriormente, foi
desenvolvido o uso das colunas de destilacdo assistidas com bombas de
calor mecénicas (JANA, 2014). Um resumo das pesquisas sobre as
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colunas de destilacdo assistidas por bombas de calor mecénicas é

referenciado no Quadro 3.

Quadro 3 - Pesquisas relacionadas as colunas de destilacéo assistida por bombas

de calor mecanicas

Obijetivo da pesquisa

Referéncias

Analises das carateristicas gerais

Henley e Seader, 1981

O'neill et al., 1985
Jaganathan et al., 1987

Bjorn; Gren e Strom, K., 1991
Engelien, 2004

Avaliacdo energética

Fitzmorris e Mah, 1980
Rush Jr., 1980

Lynd e Grethlein, 1986
Fonyo et al., 1995

De Carvalho, 1996
Diez et al., 2009

Avaliacéo econdmica

Becker e Zakak, 1985 a, b, ¢

Coker, 1994
Aplicacdo para misturas com Sun, 2010 ;
pontos de ebuli¢do préximos. Traa, 2010

Aplicacdo em processos de
separacdo de ar por criogenia

Danziger; Baumer, 1979

Avaliacéo energética das colunas
com recompressao de vapor

Freshwater, 1951
Mostafa, 1981

AvaliacBes energética e econdmica

Null, 1976

Aplicacdo experimental e avaliagdo
energética.

Danziger e Baumer, 1979

Quadri, 1981;
Ferre; Cestells e Flores, 1985

Otimizagao Fitzmorris e Mah, 1980
Guxens et al., 1987
Modelagem Brousse; Claudel e Jallut, 1985;

Oliveira; Marques e Parise, 2001

Anadlise de operabilidade

Annakou e Mizsey, 1995
Enweremadu; Waheed e Ojediran, 2009

Controle

Jogwar e Daoutidis, 2009
Hernandez, 1981

Muhrer; Collura e Luyben, 1990
Jogwar; Baldea e Daoutidis, 2010

Fonte: Autor (2017).
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A configuracdo mais comum é mostrada na Figura 10, onde a
corrente de vapor que deixa o topo da coluna é comprimida até uma
pressdo correspondente a temperatura de saturacdo maior que a
temperatura da base da coluna. Em seguida, o vapor comprimido €
condensado no refervedor. O condensado resultante é utilizado como
refluxo e como destilado liquido (produto). A energia e as utilidades
empregadas sdo reduzidas significativamente comparadas com a
destilacdo convencional, que consome uma grande quantidade de vapor e
de agua de refrigeracdo (DE RIKJE, 2007).

Figura 10 - Coluna de destila¢cdo VCR

Fonte: Adaptado de De Rikje (2007).

Na comparacdo de simulagdes estaticas e dindmicas aplicadas a
uma coluna de destilagdo com recompressao de vapor com a destilagdo
convencional de aquecimento com vapor de agua, verificou-se que o
ganho energético pode alcancar 80% (DE CARVALHO, 1996).
Trabalhos recentes desenvolvidos em coluna de destilagdo por
recompressao de vapor sao relacionados no Quadro 4.

Quadro 4 - Trabalhos desenvolvidos recentemente com colunas de destilagdo por
recompressao de vapor

Obijetivo da pesquisa Referéncias
Liang et al., 2013;
Babu e Jana, 2014;
Kiran e Jana, 2015.
Novas configuragdes Waheed et al., 2014
Novas aplicacdes Song et al., 2017

Fonte: Autor (2017).

Estudos para melhorar a aplicacéo coluna e
otimizacdo da mesma.
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2.3.2  Colunas de destilagdo com integragdo interna de calor
“HIDiIC”

O sistema HIDIC foi desenvolvido com o objetivo de ampliar o
conceito de integracao de calor para processos de destilacdo e combina a
recompressdo de vapor e a operacdo diabatica (OLUJIC et al., 2003;
NAKAIWA et al., 2003; DE RIKJE, 2007; JANA, 2010; JANA, 2014).
Tém-se desenvolvido muitos projetos em escala piloto e industrial no
Japdo e nos Paises Baixos (OLUJIC et al., 2009).

Na Figura 11 sdo apresentadas as configuragdes possiveis. A
HIDiC ideal (Figura 11a) ndo possui nem refervedor, nem condensador e
portanto, ndo pode ser usado em aplicagdes reais, pois a presenca destes
elementos pode ser necessaria na partida da coluna. A HIDIC real (Figura
11b) possui tais elementos, mas com menores dimensfes que nas
configuragBes convencionais resultando em significativa economia de
energia. Os dois equipamentos operam da mesma forma e as duas
configuragdes tém as secbes de esgotamento e retificagdo associados a
um compressor e uma valvula. A alimentacdo é realizada na secéo de
esgotamento. A pressao do fluido na parte inferior na secéo de retificacéo
é reduzida por uma valvula e direcionada a secéo de esgotamento. Se a
pressdo da secdo de retificagdo for suficientemente maior do que a se¢éo
de esgotamento, a temperatura da secdo de retificacdo sera também maior
gue na secdo de esgotamento, de modo que a transferéncia de calor
ocorrera (IWAKABE et al., 2006).

Figura 11 - Colunas de destilacéo a) HIDiC ideal b) HIDiC interna

lm

do de
ento

Seg
esgotam
Secdo
retificagdo

Secio
retificagdo
esgotamento

Fonte: Adaptado de Jern (2012).
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Estudos demonstram que as economias energéticas obtidas com
distintas misturas em colunas HiDIC s&o superiores a 40 % (NAITO et
al., 2000; HORIUCHI et al., 2008). Alguns dos estudos sobre as colunas
HiDIC séo apresentados no Quadro 5. As configuracfes HIDIC ainda ndo
estdo implementadas para aplica¢fes industriais, mas aspectos como a
flexibilidade de troca do ponto de operacdo, o0 efeito de perturbacdes
exteriores, a dindmica o controle de processos deve se ter na conta e sdo
muito importantes, pelo qual tem que ser tratados com manipulacdo e
cuidado extremo (ANEESH et al., 2016).

Quadro 5 - Trabalhos desenvolvidos recentemente com colunas HIDiIC

Shenvi; Herron e Agrawal, 2011
Liu e Qian, 2000

Naito, et al., 2000

Gadalla et al., 2005

Lee; Kim e Hwang, 2004
Fukushima; Kano e Hasebe, 2006

Fonte: Autor (2017).

Huang et al., 2008
Suphanit, 2011
De Rikje, 2007
Sun, 2010

Ponce, 2011

2.4  SISTEMAS DE MULTIPLOS EFEITOS

Os sistemas de multiplos efeitos sdo considerados quando duas ou
mais colunas de destilacdo operam por elevagdo da pressao e integragdo
dos condensadores e refervedores das unidades. O primeiro estudo de um
sistema de multiplos efeitos foi publicado por O’Brien (1976) que propos
a avaliacdo em uma destilacdo binaria. Em 1988, Gross e colaboradores
apresentaram a configuracdo em série de alimentacdo indireta integrada
para a separacdo metanol-agua. Chen e Luyben em 1984 e Emtir e
colaboradores em 2000 demonstraram que este tipo de configuracdo
apresenta maior economia de energia, sendo as melhores aquelas que
usam métodos pinch, empregando um pré-fracionador (Figura 12a) antes
da entrada da coluna. Observou-se economias energéticas de até 30%
(ENGELIEN, 2004; ENGELIEN e SKOGESTAD, 2005). Outra
alternativa consistiu no envolvimento das correntes de entrada e saida
e/ou configuragbes que usavam as correntes de aquecimento e
resfriamento da coluna de destilagdo em todo o processo (SMITH, 2005).

Em misturas multicomponentes, os esquemas de efeitos multiplos
podem ser operados em fragdo direta ou indireta. Na coluna separacéo
direta (Figura 12a) o componente mais leve é separado primeiro. Ja na de
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separacao indireta (Figura 12b), o componente mais pesado é separado
em primeiro lugar.

Figura 12 - Coluna com Prefacionador a) direta; b) indireta

a) b)

Fonte: Adaptado de Engelien (2004).

Atualmente, os sistemas de destilacdo de mdltiplos efeitos estdo
sendo considerados para tratamentos da agua. Estdo sendo estudados em
simulacGes dindmicas para plantas de dessalinizagdo da 4gua com energia
solar (DE LA CALLE et al.,, 2015) e no estudo dos fenbmenos
fluidodindmicos na destilagdo multi-efeito (AZIMIBAVIL e
DEHKORDI, 2015). Também se tem realizado a otimizacao em sistemas
de trés colunas com correntes de reciclo e com oscilagcdo das pressdes
(AZIMIBAVIL e DEHKORDI, 2016; ZHU et al., 2017).

24,1 Configuragdo Petlyuk

O inicio da configuracdo Petlyuk data de 1930 quando um esquema
de destilacdo termicamente acoplada foi patenteado (BRUGMA, 1937).
Este processo foi usado na separagdo convencional de uma mistura
ternaria utilizando um pré-fracionador, condensador e refervedor que
estdo verticalmente divididos por uma parede. Esta configuracdo foi
inicialmente denominada de “coluna de destilacdo pseudo Petlyuk”
(WOLFF e SKOGESTAD, 1995). Na Figura 13 pode-se visualizar a
configuragdo Petlyuk, onde o liquido proveniente da segunda coluna
substitui o condensador da primeira coluna e o vapor que vem da segunda
coluna realiza a tarefa do refervedor.
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Figura 13 - Configuragdo Petlyuk

AB A

ABC —> B
BC

C

Fonte: Adaptado de Engelien (2004).

A economia de energia na configuracdo Petlyuk esta no fato de que
o0 pré-fracionador ndo tem refervedor e nem condensador (ENGELIEN,
2004). As pesquisas realizadas reportavam que as colunas Petlyuk em
sistemas ternarios tinham contribuicdes energéticas na faixa
compreendida entre 20 e 40%. Mas no ano de 2001 Halvorsen, com a
tecnologia pinch fez um estudo energético de uma separacgao
multicomponente usando a otimizagdo na configuracdo, obtendo assim
uma técnica muito robusta, partindo das propriedades da alimentacéo e a
sua influéncia na pureza do produto. Foi desenvolvido um modelo
termodindmico e exergético, através da integracdo energética entre as
colunas, concluindo que ndo é necessario incrementar o consumo de
energia para conseguir uma pureza elevada (HALVORSEN, 2001).

Rong e Turunen, em 2006, trabalharam com configuracdes de
colunas Petlyuk para separacdes de misturas de até 11 componentes e
também verificaram a minimizacéo energética. Em 2013, um estudo do
processo empregando técnicas de simulagdo foi desenvolvido usando
coluna Petlyuk para uma alimentacdo ternaria (ZUMOFFEN et al., 2013).
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Coluna de parede dividida DWC

Os estudos da coluna Petlyuk, deram origem a coluna de parede
dividida (JANA, 2014). Algumas das publicacBes disponiveis sdo

referenciadas no Quadro 6.

Quadro 6 - Publicagdes sobre as colunas de parede dividida

Objetivo da pesquisa

Referéncias

Na separacdo de misturas com mais
de trés componentes.

Kaibel et al., 2006
Strandberg e Skogestad, 2006
Christiansen; Skogestad e Lien, 1997

Na separa¢do da gasolina.

Engelied e Skogestad, 2005
Zhang; Liang e Feng, 2010

Otimizacéo do nimero de colunas.

Giridhar e Agrawal, 2010

Configuragbes para a obtengdo de
hidrocarbonetos.

Rong e Errico, 2012

Aplicacdes industriais.

Yildirim; Kiss e Kenig, 2011

Estudos de controle e otimizacdo
para separacdes de
multicomponentes

Luyben, 2013
Caballero e Grossmann, 2014

Aplicacdes em destilacéo reativa

Wang et al., 2014

Wang et al., 2014

Dai et al., 2015

Chen; Chung e Lee, 2016
Lietal., 2016

Wang et al., 2017

Intensificacdo da DWC com uma
bomba de recompressdo de vapor
para destilagdo reativa

Shietal., 2017

Fonte: Autor (2017).

Lestak afirmou que a combinacéo de pré-fracionador e coluna deu
origem a sua configuracao a qual, além de reduzir o consumo energético
em 30%, também demonstrou uma reducdo nos custos de investimento
inicial (ENGELIEN, 2004). Na Figura 14 tem-se a representacdo de
coluna de parede dividida (DWC). A primeira aplicacdo industrial da
DWC foi realizada em 1985 pela BASF (PARKINSON, 2007). Desde
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entdo, o nimero de aplicagdes da DWC aumentou mais de 100 colunas
instaladas em 2010 (HARMSEN, 2010).

Figura 14 - Coluna de parede dividida

Divisor do liquido

A
Parede dividid
o arede dividida

ABC ——> ——> B
Prefraccionador — <—— Coluna principal

Divisor do vapor
Fonte: Adaptado de Engelien (2004).

Em 2010, Dejanovic e colaboradores publicaram uma descri¢do
gue envolve os aspectos tedricos e as patentes existentes deste tipo de
unidade. Para separar trés componentes, usam-se configuracdes
diferentes. O primeiro tipo, mostrado na Figura 15a, foi patenteado por
Wright em 1949 e é a mais comum. Tanto a parede de divisdo como
alimentacdo sdo colocados perto do meio da coluna (ASPRION e
KAIBEL, 2010). A segunda configuracdo é mostrada na Figura 15b e c.
A parede é localizada na parte inferior ou na parte superior da coluna. Foi
patenteada por Monro em 1938 e a primeira configuracdo foi aplicada em
2004 (KAIBEL et al., 2006). A coluna apresentada na Figura 15b é
referenciada como coluna dividida com se¢do superior comum e secéo de
base dividida, enquanto que a coluna mostrada na Figura 15¢ é nomeada
coluna dividida com secdo inferior comum e superior dividida
(SCHULTZ et al., 2006).
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Figura 15 - Configuragdes da coluna de parede dividida

31

c)

Fonte: Adaptado de Yildirim et al. (2011).

243  Coluna de destilagdo horizontal

Um sistema de destilagdo horizontal envolve uma série de tanques
gue estdo interconectados por tubos de condensagdo. Os tubos de
condensacao tém uma porcdo ascendente, uma por¢do de transicdo e uma
porcdo oposta. O liquido que condensa desce aos tanques novamente.
Cada tanque tem um refervedor que aquece o liquido presente em cada
um destes tanques; o Gltimo tanque inclui um elemento de resfriamento
para condensar o vapor remanente (Figura 16) (ARRISON, 2002).

Figura 16 - Diagrama esquematico do aparelho de destilagdo horizontal

Tubos de condensagédo

SN

Alimento
—>

el w4

. . Elemento controlado
Tubo de recirculagdo

de resfriamento

Elementos controlados de
aquecimento

Fonte: Adaptado de Arrison (2002).
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A destilacdo horizontal teve seu inicio no século X1X (CUNNING,
1965). Posteriormente alguns trabalhos foram desenvolvidos com este
tipo de coluna e séo apresentados no Quadro 7.

Quadro 7 - Caracteristicas da coluna de destilagdo horizontal

Obijetivo da pesquisa Referéncias
Seok e Hwang, 1985
Ramirez-Gonzalez; Martinez e Alvarez,
1992
Katayama; Kobayashi e Mizutani, 2000;
Modificagdes do equipamento Katayama; Kobayashi e Ishikawa, 2001;
da coluna. Katayama, 2001;

Kim et al., 2013

Construcédo, dimensionamento e
simulagéo.

Separacdo de dois ou mais
componentes de uma mistura Arrison, 2002
multicomponente.

Fonte: Autor (2017).

Estudos similares utilizando o equipamento mostrado na Figura
16, foram realizados na separacdo da mistura metanol-n-propanol,
obtendo-se uma economia energética de mais do que 20%. Este estudo
foi avaliado de forma simulada, obtendo-se uma pureza do 89% molar de
metanol. Os autores afirmaram que a montagem de uma coluna de
destilacdo horizontal tem mais vantagens que a destilagdo convencional
(KIM; CHUN; KIM, 2013).

244 Tecnologia Linas

A Tecnologia Linas foi patenteada e publicada em 25 de setembro
de 2003 por Saifutdinov. A patente trata do processo de destilacdo
ocorrendo em uma pelicula formada no interior de tubos verticais isolados
termicamente por fluidos transportadores de calor. Trata-se de uma
unidade compacta de retificacdo onde nas paredes dos tubos ocorre a
transferéncia de massa e calor. Estes tubos verticais contam com um
comprimento de 0,5 m até 3 m e um diametro variando de 6 a 25 mm. Seu
foco concentra-se, principalmente, na energia de condensacdo dos
compostos separados.

No Quadro 8 podem ser apreciadas algumas das carateristicas da
tecnologia Linas.
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Quadro 8 - Caracteristicas da tecnologia Linas

Tecnologia Linas Referéncias

Adaptacdo da destilagdo por pelicula
com reducdo da altura da coluna de Zao-Linas Techno, 2015
retificacéo.

Saifutdinov e Parkhomenko, 1998;

Avaliacdo da eficiéncia energética Saifutdinov et al., 1999;

com misturas multicomponentes. Saifutdinov et al., 2003;
Parisotto, 2013

Forga motriz da tecnologia Zao-Linas Techno, (1999-2015)

Caracteristicas do processo por Linas  Zao-Linas Techno, 2015

Fonte: Autor (2017).

Na Figura 17 é ilustrada a unidade em forma esquematica, onde é
possivel observar que na parte externa é usado um fluido de troca térmica.
Os inventores trabalham com misturas liquidas multicomponentes com
diferentes espessuras da mesma fluindo pela parede, com o objetivo de
aumentar a eficiéncia do processo de troca de calor. Desta forma, a
variacdo de calor é promovida entre o interior € a parte externa da parede
do tubo ao longo da altura (SAIFUTDINOV e PARKHOMENKO, 1998;
SAIFUTDINOV et al., 1999; SAIFUTDINOV et al., 2003;).

Figura 17 - Representa¢do esquematica dos tubos da tecnologia Linas

Vapor do destilado

A A A A
1 [ I Saida do vapor do fluido

108 |
M g cetrocadecalo
o
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Altura maxima do fluido
de troca de calor

e fluido de troca de calor

I
I
I
I
A A A proveniente do condensador
Vapor do fluido de troca 1 ! i ' externo
de calor H : | i A
' ; 1 ! Tubos de transferéncia de calor e
H i — '[ i massa (destilagdo)
i .
Altura minima do fluido i : __ Fluido de troca de calor
de troca de calor '.M'? i 1« f em ebulicdo
! i
1 1 1 1
| I— 1 i g
IR E N R . Entrada do condensado do
v 1 ' b —
! i
i
|

= —= - fluido de troca de calor
roveniente do condensador
Entrada do fluido de r“ P externo
troca de calor Vv

Retorno do refluxo

Fonte: Adaptado ZAO-Linas Techno (1999-2015).
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A tecnologia prima pela eficiéncia na troca de calor, na qual a
temperatura da parede do tubo (representada na Figura 18 como
temperatura Ty,) € fixa ao longo da altura do tubo entre T, e Ty
correspondente aos compostos mais e menos volatil, respectivamente. O
composto menos volatil condensa nas paredes do tubo e é removido na
parte inferior, enquanto o mais volatil é evaporado na superficie da
pelicula e ascende pelo centro do tubo.

Figura 18 - Forca motriz da tecnologia Linas (Ta e Tg — temperatura de
ebulicdo dos compostos A e B)

A
Ta~const
To<Tw<Ts

B
A; TB Ta<Tg

Fonte: Zao-Linas Techno (1999-2015).

Quando se comparam as concentracGes de destilado da tecnologia
Linas e uma torre convencional, a diferenca do produto destilado é
pequena (Figura 19). Basicamente é observado a ndo existéncia de uma
linha de refluxo para a coluna, como é encontrada no processo
convencional, com a presenca de um dispositivo adicional (perto do
condensador) para o fluido externo. Brevemente, a tecnologia Linas
oferece solucbes aos problemas bésicos da destilagdo convencional
(citados anteriormente), de forma que a temperatura da parede €
controlada e a operacdo é possivel com refluxo interno.
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Figura 19 - Comparacéo entre a configuracdo da tecnologia Linas e de colunas
convencionais de retificacdo

Coluna convencional

‘ - | VY Tanque

\ L Refluxo acumulador
» Destilado E
» Destilado

Alimentacao ; taca
Alimentacao

-

<) Refervedor
<) Refervedor

Produto de -
fundo _ Produto de
fundo

Fonte: ZAO-Linas Techno (1999-2015).

2.5 COLUNA DE DESTILACAO POR FILME LIQUIDO
DESCENDENTE

O processo de destilacdo por filme liquido descendente é
caracterizado por uma estrutura simples, comparada com a destila¢do
convencional, e tem um baixo tempo de residéncia em sua operagdo. Esta
estrutura consiste de um tubo vertical por onde um liquido flui (mistura)
em forma descendente, formando uma pelicula que desce pelas paredes
deste. Outro aspecto importante, € que é possivel se ter altas taxas de
transferéncia de calor e massa (BATISTELLA, 1999). Desta maneira, €
caracterizado como um processo de nao equilibrio, onde o efeito vapor
gerado sobre o liquido apresenta influéncia na taxa e no fator de separacéo
(BATISTELLA E MACIEL, 1996).

O escoamento de um liquido em uma superficie livre encontra seu
principal uso em trocadores com transferéncia de calor e massa. A
principal vantagem destes dispositivos que usam o filme é que ha uma
grande superficie de contato oferecida pela fina camada de liquido em
circulacdo, que faz com que as taxas de transferéncia de calor e massa
sejam altas. Considerando que a area superficial seja a maxima possivel
por unidade de volume destilado, a camada de filme liquido descendente
deve ser a mais fina possivel (3 mm) formada na superficie do evaporador
(tubo de trocador de calor). Este fendmeno favorece de forma quase
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imediata a transferéncia de calor da superficie aquecida do evaporador até
a superficie de evaporacdo (REES, 1975; BHANDARKAR e FERRON,
1988; TELEKEN, 2013).

A destilacdo por filme descendente esta centrada no uso de um
evaporador de pelicula descendente para separar uma mistura em seus
componentes de maior valor agregado. Uma proposta que vem sendo
empregada pelo grupo de pesquisa no qual este trabalho esta inserido
consiste em uma configuracdo de destilacdo de filme descendente cujo
aquecimento é realizado por um termossifdo do tipo cAmara de vapor.
Assim, o calor é distribuido integralmente ao longo do comprimento do
tubo de destilacdo da unidade pelo termossifdo, podendo fornecer
aquecimento isotermicamente ou com um perfil de temperatura.

Em 2010 foi realizado o estudo tedrico e experimental do perfil de
temperatura desenvolvido ao interior do tubo de calor que depois seria
utilizado na destilagdo por filme descendente (TAVARES, 2010).
Posteriormente foi realizado o estudo da operacéo da coluna de destilagdo
por filme descendente, especialmente relacionado ao sistema de
alimentacdo da unidade (TELEKEN, 2013). Parissoto (2013) e Peruzzo
(2013) e Pires (2016) mostraram aplicacbes da mesma coluna com
diferentes misturas binarias; o primeiro para estudo da separacdo de
etanol e 4gua e 0 segundo para desidratacdo do trietilenoglicol e o terceiro
para monoetilenoglicol. Em todos os casos, o foco ndo se tratou de
minimizacgdo energética. Porém, os estudos realizados demonstraram que
a unidade de filme proposta € mais vantajosa do ponto de vista energético.



3 MATERIAIS E METODOS

Neste capitulo sdo descritos os materiais e métodos empregados no
desenvolvimento da tese onde foi utilizada uma coluna em ago inoxidavel
para destilacdo por filme descendente assistida por termossifédo bifasico
para a realizacdo da etapa experimental. A unidade estd instalada no
Laboratério de Controle de Processos e de Polimerizagdo (LCP) do
Departamento de Engenharia Quimica e Engenharia de Alimentos
(EQA), do Centro Tecnoldgico (CTC) da Universidade Federal de Santa
Catarina (UFSC).

Na Figura 20 é ilustrado um diagrama onde apresenta-se todas as
etapas envolvidas neste trabalho. A descricdo do modelo matematico
proposto é apresentada no capitulo a sequir.

Figura 20 - llustracéo das etapas do trabalho
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Fonte: Autor (2017).
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3.1 DESCRICAO DE UNIDADE EXPERIMENTAL

A unidade experimental opera em regime continuo, sendo que é
constituida por: camara de separagdo, condensador, tanque acumulador,
tanque de mistura, tanque pulmdo e evaporador. O aquecimento é
fornecido pelo termossifdo. Na Figura 21 é mostrada uma ilustracdo do
corte transversal da unidade mostrando o termossifdo (caAmara de vapor)
e 0 tubo de destilagdo. Na Figura 22 é apresentada uma fotografia da
planta experimental e na Figura 23 se visualiza o diagrama esquematico
da unidade experimental.

Figura 21 - Corte transversal da unidade experimental.

Tubo de destilagcdo Condensador

térmico termt_)s.ﬂfao em
circuito

Isolamento

Saida de liquido

Entrada do vapor
de agua

Fonte: Peruzzo (2013).
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Figura 22 - Fotografia da unidade de destilac&o por filme descendente assistida
por termossifao bifasico
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Fonte: Vargas (2016).
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Figura 23 - Diagrama esquemético da unidade experimental da coluna de
destilacdo assistida por termossiféo.
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Fonte: Vargas (2016).

O tanque acumulador é o encarregado de receber o produto do topo
da coluna, sendo posteriormente misturado com o produto da base no
tanque de mistura. Este tanque é encarregado de armazenar a mistura e
posteriormente, levar esta para a alimentacdo no tanque pulmdo. Os
tanques, acumulador, mistura e pulmao, foram construidos em ago inox
304 e possuem 10 L, 60 L e 60 L de capacidade, respectivamente.

A transferéncia e os fenémenos envolvidos ocorrem na cadmara de
separacao e ela esta dividida em trés partes: tubo de destilagdo, cAmara de
vapor e isolamento (Figura 21). No tubo de destila¢&o flui o filme liquido
descendente ao longo da superficie vertical interna a fim de se promover
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0 processo de separagdo. Pela camara de vapor ascende vapor proveniente
de um evaporador, 0 que possibilita tanto a operacdo isotérmica ou com
perfil de temperatura, respectivamente na auséncia ou presenca de gases
internamente. O isolamento é construido com 14 de rocha. No Apéndice
A se encontra uma relacdo dos instrumentos que fazem parte da
instrumentacgdo e sdo usados para o controle da unidade de destilagdo de
filme descendente.

3.2 PROCEDIMENTO EXPERIMENTAL

Uma vez que o objetivo deste trabalho consistiu na proposta de uso
das unidades em série visando incrementar a fracdo massica de etanol,
para determinar o numero de unidades necessérias, fez-se uso do
fluxograma apresentado na Figura 24. A fracdo méssica inicial de etanol
na primeira coluna foi de 10%. A partir do valor desta variavel na corrente
de topo e fazendo uso do diagrama de equilibrio liquido vapor é possivel
gerar uma configuracdo em série, sendo apresentado na Figura 25 o
esquema de configuracdo em série com trés unidades de destilacéo.

Figura 24 - Diagrama de fluxo para o procedimento experimental
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Fonte: Autor (2017).
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Figura 25 - Montagem de colunas em série
Tl-'l TFZ TF3

Xp1 ¥Yoi @ Xp2 Yp2 @ Xp3 ¥Yp3 @

Ty Tg2 Ty3
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Fonte: Autor (2017).

3.2.1  CondicBes experimentais

Os experimentos foram conduzidos com uma mistura etanol e
agua, cuja fracdo méssica na alimentacéo da primeira coluna foi de 10%
de etanol. Para a alimentagdo da segunda e terceiras colunas, a
composicéo obtida na corrente de destilado consistiu na alimenta¢do. Na
Tabela 1 sdo apresentadas as condi¢Bes experimentais empregadas nas
trés unidades da série.

Tabela 1 - Condigdes correspondentes a primeira etapa de destilagéo

Variavel 12 unidade 22 unidade 3% unidade
Qs (L/h) 28 28 28
Tr (°C) 81,7 78 79
T, (°C) 108 99,60 94,6
T, (°C) 90,9 81,90 78,3

Fonte: Autor (2017).

Variagdes na temperatura de alimentacdo foram realizadas durante
0s experimentos de forma a avaliar a influéncia desta variavel na fracéo
de etanol assim como para gerar dados para a simulagdo posterior.
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O numero de Reynolds (Re) foi calculado em cada um dos estagios
resultando um fluxo claramente laminar, devido a vazdo do fluido que
entra na coluna, a densidade da mesma, a sua viscosidade e a espessura
do filme. Observou-se, que Re é quase constante no comprimento da
coluna.

- 1)
e =—
0,364, u;

Onde, [6;] — [cm] (espessura do filme); [M;] - [Kg/Kgmol]; [L;] =
[Kgmol/h]; [A;] - [em?]; [w] = [mPas].

2
d; — /di2—4Ai/n @
61' ==

2

Com [d;] - [cm] (didmetro interior do tubo de destilagao).
A, =7]di* = (i - 28,?] ®

3.2.2  Analise das amostras

Amostras foram retiradas da corrente de topo e foram analisadas
por cromatografia gasosa para a 12 unidade e por densimetria para a 2% e
3% unidade. A mudanca de metodologia é justificada pelo custo das
substancias utilizadas para identificacdo da concentragdo do etanol obtida
no primeiro método. As fracBes volumétricas obtidas por densimetria
foram convertidas para base méssica para apresentacdo dos resultados.
Dados complementares sdo descritos no Apéndice B.

As andlises de cromatografia gasosa (CG) foram realizadas em um
equipamento da Marca SHIMADZU modelo 2010 com injetor
automatico modelo AOC- 5000. As analises foram realizadas no
Laboratério de Controle de Processos do Departamento de Engenharia
Quimica da UFSC. A preparacdo da amostra para se determinar a sua
composicdo em alcool, foi utilizado a metil etil cetona (MEK), substancia
utilizada para fazer seguimento as composicdes conseguidas no
experimento. Na Tabela 2 constam as informagdes das condicbes
utilizadas no cromatografo.
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Tabela 2 - Especificagfes da coluna usada no cromatdgrafo

Condicdes Caracteristica
Temperatura do injetor (°C) 220
Temperatura do detector (°C) 230

50 °C (5 °C/min)

Rampa de aquecimento da coluna
P q 70°C (20°C/min)

Tempo (min) 6
Razao Split 1:100
Fluxo coluna (mL/min) 1,39

Fonte: Adaptado de Peruzzo (2015).



4 MODELAGEM MATEMATICA PROPOSTA

Neste capitulo se apresentam 0s modelos das duas colunas
consideradas nesta pesquisa: convencional e de filme. A modelagem da
unidade convencional foi realizada visando comparar o consumo
energético entre esta unidade e uma de filme. A modelagem da unidade
de filme visou simular o fendbmeno e obter resultados ao longo do
comprimento da unidade uma vez que o aparato experimental ndo permite
tal visualizacao.

41 MODELAGEM COLUNA CONVENCIONAL

Na destilagdo industrial a maioria de equipamentos utilizados sdo
as colunas de pratos, mas atualmente, o uso das colunas recheadas tem
sido incrementado nas plantas do processamento (SEADER; HENLEY:;
ROPER, 2011). Neste trabalho foi analisada uma coluna de pratos para a
simulacéo (Figura 26).

Figura 26 - llustracdo das variaveis utilizadas na modelagem da coluna
convencional
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Fonte: Autor (2017).

A modelagem proposta consistiu na que € largamente empregada,
baseada em balangos de massa e de energia em cada estagio da unidade
(Figura 27).
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Figura 27 - Esquema de prato simples para coluna convencional
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Fonte: Autor (2017).

O sistema de equagdes utilizado para ter a resolucdo de cada um
dos pratos da coluna convencional foi:

Balango de massa

Li+Vi—=Lioq=Viga—Lp, =0 (4)

Balanco de massa por componente

LiXi +Vi¥i = Li—1Xi—1 = Vig1Yipa = LpXp = 0 ®)

Balanco de energia

Lihy, + Vihy, = Li—1hy, |, = Vigahy,,, —Lphp =0 (6)

O modelo da coluna de destilacdo convencional determina o
numero do prato de alimentacdo Np. Ademais, sdo gerados os diagramas
de composicdo Y vs. X com as etapas resultantes, perfis de temperatura
(T;, X;); perfis de composi¢do (L,V,etapas); (W — etapas).

4.2 MODELO COLUNA DE FILME DESCENDENTE

O modelo proposto expde o desenho da coluna, o equilibrio
liquido-vapor do sistema trabalhado, o perfil da temperatura da cdmara de
vapor, os perfis de temperatura no tubo de destilacdo, as vazdes do
liquido, do vapor e a vazao transferida do liquido ao vapor.

O modelo de simulagdo para a coluna de destilagdo por filme
descendente consistiu de um conjunto de equacgdes para caracterizar o
comportamento do sistema, incluindo termos relacionados com as
propriedades fisicas e termodinamicas tanto para as substancias puras
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como para as misturas formadas. Estes sdo descritos inicialmente,
seguidos da modelagem da unidade em si. O modelo € constituido por os
seguintes modulos: estimativa do Equilibrio Liquido - Vapor (ELV),
calculo de propriedades, avaliacdo da pelicula de condensacao do vapor
de fluido de trabalho na cAmara e avaliacdo do filme de destilacéo.

421 ELV paraa mistura etanol — 4gua

A destilagdo é uma separacdo onde a diferenca relativa das
volatilidades é importante e, portanto, a estimativa do Equilibrio Liquido
— Vapor (ELV) resulta fundamental para o sistema (SMITH, VAN NESS
e ABBOTT, 2005).

Os dados do ELV para a mistura binaria ndo ideal, composta por
etanol e a &gua, foram calculados com pressdo moderada (p =
101.325 kPa) utilizando tanto a Lei de Raoult como o modelo NRTL
(Non Random Two Liquid) para as predicGes dos coeficientes de
atividade (BINOUS e AL-HARTHI, 2012). A Lei de Raoult modificada
pode ser escrita da seguinte forma:

Onde o subscrito i representa 0 componente puro com (1) para o etanol
e (2) para a agua. Os outros termos da equacdo foram: a fragdo molar
(x;), a pressdo de saturacao (p,) e o coeficiente de atividade (y,).

A pressdo de vapor foi estimada com a correlagéo:

= Explay; — (bpi/TIK]) + ¢ TIK]?]

P (TIKD % v

Onde T[K] é a temperatura absoluta em Kelvin. Os coeficientes para a
correlacdo sdo indicados na Tabela 3.
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Tabela 3 - Coeficientes para a correlacdo de pressdo de vapor para o sistema
etanol - 4gua

a C

pi bpi pi dpi
Etanol 86,4860 | 7931,10 | 6,3895x 107® | 10,2498

Agua 65,9278 | 7227,53 | 4,0313x107° 7,1769

Fonte: Binous e Al-Harthi, 2012.

Os coeficientes de atividade da fase liquida foram estimados com
0 modelo NRTL, usando o procedimento proposto por Binous, Al Harti e
Higgins (2011). A Equagcdo 9 foi utilizada para estimar os coeficientes de
atividade na fase liquida.

Gii 2Ty Giitii
= F 2 "y + Uy 9
Vi P [x] ((xi + Gijxj)z (xj + Gijxl-)z ( )

Os coeficientes G;; foram encontrados por:

Gij = Exp[—ayj 14] (10)

Geralmente, os parametros «;; sdo ajustaveis e sdo independentes
da temperatura e dependem das propriedades moleculares. A quantidade
de dados experimentais reportados para a mistura binaria etanol - 4gua e
um tratamento matematico adequado em trabalhos prévios estabeleceram
o valor de a;, = a,; = 0,308, que permitiu ajustar os dados disponiveis
mais exatamente que outros parametros.

Os coeficientes 7;; foram obtidos pela seguinte equagao:

_ Yy
Ty = m (11)
Na Figura 28, pode-se observar o diagrama de ELV comparando-
se 0 modelo (linha) com os dados experimentais (marcadores). Observa-
se que o ajuste do modelo foi satisfatorio.
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Figura 28 - ELV etanol - 4gua (1 atm): (a) diagrama Txy e (b) diagrama xy

10

Xy x

Fonte: Adaptada de Binous, Al-Harthi e Higgins (2011).

422 Propriedades para a mistura

A solugdo do modelo proposto para unidade de filme requereu da
estimativa das seguintes propriedades da mistura: volume molar,
viscosidade dindmica, condutividade térmica, entalpias das fases liquido
e vapor.

Para estimar o volume molar da mistura foi usado o modelo
proposto por Binous e Nacer (2011) apresentado na equagdo 12, que

inclui o volume molar em excesso (vE[L] ).

2

x; M;
Uy = 1000 E f + vE (12)
j

j=1
As densidades de etanol e agua em fase liquida foram avaliadas
mediante correlagdes quadraticas (Equacdo 13) com T[°C].
P = pj = by T =T (13)
Na Tabela 4 sdo apresentados os coeficientes empregados para o

célculo da densidade dos componentes puros, ajustados a partir dos dados
experimentais.
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Tabela 4 - Coeficientes para o calculo da densidade para o sistema etanol - 4gua

Apj b, Coi
Etanol 808,22 0,845 0,0018
Agua 999,82 0,0382 0,0039

Fonte: Binous e Nacer (2011).

Para calcular o volume molar em excesso foram utilizadas as
seguintes equacfes com T[°C]:

4

vE = x5 (Vao + Z Vpj (2% — 1)7) (14)
=1

Vpj = Qyj + bv]T + C,;sz (15)

Na Tabela 5 estdo indicados os coeficientes empregados na
estimagdo do volume molar em excesso.

Tabela 5 - Coeficientes empregados para estimar o volume molar em excesso

j ayj bvj Cyj
0 — 58166 0,0859 —0,0018
1 0,8016 — 0,054 0,0
2 — 10,145 0,2707 —0,0033
3 — 6,888 0,44 —0,0053
4 8,1774 —0,0508 0,0

Fonte: Binous e Nacer (2011).

Para a estimativa da viscosidade dindmica da mistura em funcéo
da composicéo e temperatura na fase liquida, foi utilizada a equacédo 16.
Na Figura 29 é apresentado o ajuste realizado para a dependéncia da
viscosidade do etanol e da &gua em fase liquida com a temperatura.
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2 3
PR VE:
= E % (16)
=1

Figura 29 - Perfil da viscosidade dindmica em relacdo a temperatura: (a) etanol e
(b) agua
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Fonte: Autor (2017).

Assim, para descrever a dependéncia da viscosidade do etanol em

fase liquida com a temperatura T[°C], foi utilizada a expressdo
apresentada na equacgéo 17.

g = 1,6386 — 2,416 x 1072T + 1,111 X 107472 17)

Para 0 caso da &gua, a viscosidade em fase liquida em funcdo da
temperatura, utilizou-se a seguinte equacéo:

iy = 1/(0,6919 + 0,0153T)1/0.6307 (18)

Para avaliar a condutividade térmica da mistura etanol-agua em
funcdo da composicdo y a temperatura em fase liquida foi utilizada a
equacdo 19. Um ajuste para determinar a dependéncia desta variavel com
a temperatura também foi realizado e é apresentado na Figura 30.
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k= Yy LI 19

Figura 30 - Perfil da condutividade térmica em relacéo a temperatura: (a) etanol
e (b) agua
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Fonte: Autor (2017).

A condutividade térmica dos componentes puros foi calculada com
correlagdes quadréticas, utilizando os coeficientes indicados na Tabela 6
T (°C) e k (J/(min cm °C).

k] = ak]- + kaT + ijTz (20)

Tabela 6 - Coeficientes empregados para estimar a condutividade térmica

akl’ bkl Ckl'

Etanol | 0,1776 | —0,00025 | —2,448x 1077
Agua 0,5517 0,0026 -1,28 x 10°

Fonte: Binous e Higgins (2012).

Para determinar a dependéncia da entalpia com a temperatura e
composic¢do da mistura binéria etanol — agua, foi utilizado o modelo
proposto por Binous e Higgins (2012). O sistema de equagdes utilizado
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para calcular as entalpias especificas, concordando com os requisitos do
método, é apresentado a continuacao:

2

=1

A entalpia dos componentes puros foi estimada por correlaces
clbicas, resultado da integracdo das expressdes quadraticas utilizadas
para o célculo das capacidades térmicas, com os coeficientes indicados na
Tabela 7.

th = athT + thsz + CthT3 (22)

Tabela 7 - Coeficientes para estimar as entalpias dos componentes puros em fase
liquida
Apyj by Chij
Etanol | 2,26667 2,96429 x 1073 1,46825 x 107°
Agua 4,19235 —3,51628 x 107* 3,2423 x 107°

Fonte: Binous e Higgins (2012).

O excesso de entalpia (J/(gmol K)), foi determinado para o
sistema etanol — agua no intervalo de temperatura de 298,15 K até
383,15 K para 0 ajuste experimental dos dados com a seguinte expressao
(LARKIN, 1975):

3
h® = x5 [ hao + Z hajxlj_o'5 + haax,*® (23)
=

Os coeficientes hg; [K]/Kgmol] foram obtidos mediante

correlagdes quadraticas da temperatura absoluta T [K] com o0s
coeficientes indicados no Tabela 8.

haj = Qpj + bh]T[K] + Cth[K]Z (24)
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Tabela 8 - Coeficientes para estimar o excesso de entalpia

Jj Apj bhj Chj

0 —363868 1838,29 —-2,32763
1 925982 —4835,86 6,37228
2 —1404894 7516,61 —-10,1128
3 1091318 —5894,98 7,98868
4 —279986 1505,57 —2,03127

Fonte: Larkin (1975).

As entalpias da mistura etanol — agua do vapor saturado foram
determinadas mediante a equacéo 25.

2
th = Zy] (A] + CpV]T) (25)
j=1

As entalpias e capacidades dos componentes puros foram
considerados constantes, para o etanol Cpy4[KJ/Kgmol°C] =
73,98; 1, [KJ /K gmol °C] = 44106,51 para a agua
Cpy,[KJ /K gmol °C] = 38,29; 1,[K]J /K gmol °C] = 44733,14.

4.2.3 Unidade

Em uma coluna de destilagdo de pelicula descendente, a
condensacdo do fluido de trabalho na cadmara de vapor e a destilacéo
ocorrem simultaneamente sobre a superficie livre da pelicula em ambos
lados do tubo circular vertical (parede), conforme ilustrado na Figura 31.
O sistema de coordenadas cilindricas resulta conveniente devido a
natureza geométrica do sistema. Como existe simetria angular, o
fendmeno pdde ser descrito satisfatoriamente em forma bidimensional
considerando o raio do tubo de destilagdo e a altura da camara de
separagao.
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Figura 31 - Diagrama esquematico de varidveis da modelagem da unidade de
filme descendente

Z V4
A
- - ' R z; Altura da coluna
Sp Espessura do filme
de destilagdio no

Filme de tubo de destilagao
condensagdo

6y  Espessura da parede
Isolamento
R; Raio interno da
parede do tubo
R, Raio externo da
parede do tubo

p

Filme de
destilacao

< 8¢

8¢ Espessura do filme
de condensagcdao na
camara de vapor

Fonte: Autor (2017).

Na destilacdo, o fluido de mistura escoa na parte interior da parede
como um filme delgado ao longo do comprimento da unidade. Na cdmara
de vapor, o vapor da agua estagnado torna-se a pelicula de condensago,
que flui no comprimento da parede exterior da mesma. Este filme de
condensacdo proporciona o calor necessario para induzir a destilacdo
sobre a superficie livre do filme interior do tubo.

4.2.3.1 Avaliacdo do filme de condensacdo

A condensacdo na camara de vapor é produzida quando o vapor
d"agua (fluido de trabalho utilizado no termossifdo) tem contato com uma
superficie solida (parede) na temperatura (T,,,) abaixo da temperatura de
saturacao do vapor (Tg). A descrico analitica da pelicula de condensacéo
sobre um tubo vertical resultou similar a descricdo da placa vertical
desenvolvida por Nusselt em 1916 (CENGEL, 2006).

As hipdteses simplificadoras foram (NARVAEZ-ROMO et al.,
2017):

1. A temperatura de vapor T, e o perfil de temperatura superficial

externa T,,, foram mantidos constantes considerando que a
temperatura através do filme liquido exibe variacéo linear.
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2. A npelicula liquida apresenta transferéncia de calor por condugéo pura
(sem correntes de convecc¢do na pelicula liquida).

3. A velocidade do vapor é baixa (ou zero) de modo que ndo exerce

resisténcia nenhuma ao condensado (ndo tem esforgo viscoso na

interface liquido — vapor).

O fluxo do condensado é laminar.

A aceleracdo da camada de condensado é depressivel.

Nao existe transferéncia de massa de liquido ao vapor, pois a

influéncia do vapor por tensdo de corte do vapor no liquido é

depreciavel (GONG et al., 2015).

o ok

O perfil de temperatura da superficie externa ao tubo de destilagdo
(cAmara de vapor) foi determinado ajustando dados experimentais usando
as seguintes equagoes:

Two (z) = Twor + (Twoo - TwoL)g(Z) (26)

Onde T,,,0[°C] e T,,,.[°C] sdo as temperaturas dos pontos inferior e
superior do tubo de condensagdo da camara de vapor(exterior).

6(z) foi proposto como uma funcdo adimensional para ajustar o
perfil de temperatura, independentemente das condi¢des de contorno.

0(z) = Exp [Ag ZZ—L] (1 — i) (1 + By 5) 27

Z],

Onde A, y B, foram calculadas com as equacBes obtidas desde dados
experimentais.

Na transferéncia de calor, os parametros das propriedades da
pelicula sdo importantes. As propriedades da pelicula de condensacéo
foram estimadas utilizando as correla¢@es indicadas anteriormente para a
dgua. Na notacdo foi substituido o subscrito (2) por (C). Para as
propriedades do vapor, o subscrito usado foi (g). Sobre a superficie
externa do tubo de destilagdo se forma a pelicula de condensacéo, que
desce por a influéncia da gravidade. A espessura desta pelicula, 5.[cm],
aumenta na direcéo do fluxo e o vapor que condensa sobre esta pelicula.
A espessura em qualquer lugar, z[cm], foi determinado por:
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4‘kC.uC(Tg - Two)(ZL - Z) Y
9pc(pec — pg)hsg

5 = (28)

O calor latente de vaporizagdo A,[KJ/Kg] se pode obter
mediante uma relacdo quadratica, conforme apresentado na equacéo 29.

Ay = 2401 — 0,6458T, — 0,0084T,° (29)

Durante o processo de condensacéo, a pelicula é resfriada até uma
temperatura abaixo da temperatura de saturacgdo, liberando mais calor no
processo. Portanto, a transferéncia do calor real ¢ maior. Rohsenow
demonstrou em 1956 (CENGEL, 2006) que o resfriamento do liquido

abaixo da temperatura de saturacdo pode ser explicado substituindo 4,

por o calor latente modificado de vaporizagdo hfg[K]/Kgmol],
definido como:

k¢
heg = Ay + (9,985 Cpc — 0,042 #—) (Ty = Two) (30)
C

Onde a capacidade calorifica da pelicula p6de-se estimar como uma
funco quadratica da temperatura externa do tubo:

Cpc = 4,19235 — 7,03256 x 107*T,,, + 9,72689
X 107°T,,,2

A densidade do vapor [Kg/L] foi determinada com a seguinte
correlagdo empirica:

(31)

py = M, Exp[A]/(8314,462 T,[K]5177) (32)

7227,
A = 65927 —

——+4 X 107° T, [K]?
T, [K] + 4,033 x 107° T [K] (33)

A contribuicdo energética do fluido por condensacdo foi obtida
com o coeficiente de pelicula e o gradiente de temperatura entre o vapor
e a superficie externa do tubo:
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k
drg = 8_2 (Tg - TWO) (34)

O calor latente de vaporizagdo hs,[KJ/Kgmol] é o calor

liberado por unidade de massa de vapor que condensa, por tanto a
guantidade diferencial de massa de condensado pdde se estimar por:

, Arg
dmg = h— (35)
f9

A pelicula liquida entre a superficie sélida e o vapor oferece uma
resisténcia a transferéncia de calor.

) k¢ 8¢
dog = 3 (T, — Two)Log [1 + R_o] (36)

O tubo oferece resisténcia a transferéncia de calor, relacionada

com a espessura 6, = 0,3cm, com a condutividade térmica
k, =0163]/°C-s e com o gradiente de temperatura na parede

(Two - Twi) [OC]'

k 6,
G = 52 (To — Tu)log [1 +2] @
L

w

O perfil de temperatura na parede interior é semelhante ao perfil
da parede exterior, incluindo também a funcéo 6(z).

Twi(z) = TwiL + (TB - TwiL)e(Z) (38)

Onde T,,;; [°C] é a temperatura média entre a temperatura da corrente de
alimentacdo T-[°C] e a temperatura exterior do tubo na parte superior da
coluna T,,,.[°C] e T[°C] € o ponto de bolha para a corrente de liquido
no inferior da coluna.

O calor liberado durante a condensacdo, deve ter transferido
através de duas resisténcias antes de poder alcancar a superficie solida
interior e ser transferido a pelicula de destilacdo.

4ri = Qfg - c'Iog — qw (39)
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4.2.3.2 Avaliacdo da pelicula de destilacao

A destilacdo da pelicula descendente é realizada propriamente no
tubo de destilacéo, cujo esquema ¢ apresentado na Figura 32.

Figura 32 - Representagdo do tubo de destilagdo
Vp, Yp, Tp

Fonte: Autor (2017).

O balango méssico global permite obter tanto fluxo molar como a
composi¢do da corrente de base, conforme descrito nas equacgdes 40 e 41
respectivamente.

LB = LF - VD (40)

_ Lpxg — Vpyp

Xp
Lp

(41)

Com o balango energético foi estabelecida a energia que é
acumulada no sistema, representada no aumento de entalpia nas correntes
de saida.

WT = VDhD + LBxB - prp (42)
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No tubo de destilagdo, a mistura binaria flui como uma pelicula
delgada no comprimento da parede interior. O sistema de distribui¢do
produz uma pelicula com espessura uniforme na parte superior do tubo de
destilado 65; (TELEKEN et al., 2010). Neste trabalho foi empregado

&p, = 0,07 cm. A &rea de fluxo na parte superior da coluna foi estimada
por:

Applem?] = nép (4R; — 6p1) (43)

A mistura desce atraves da pelicula a uma velocidade constante, o
gue permite obter uma relacdo para a variagdo da area de fluxo com a
coluna toda:
L v,

Ap = L__ADL (44)
F VmF

A partir da area de fluxo foi possivel quantificar a espessura da
pelicula:

8p = 2R; — |4R;* —— (45)

No tubo de destilagdo, duas etapas puderam ser modeladas: (1)
aquecimento até alcancar a temperatura de bolha da alimentacdo e (2)
destilagdo em si.

A destilacdo ocorre a partir da energia fornecida pela cdmara de
vapor. A solu¢do do modelo foi realizada em forma ascendente com
segmentos diferenciais de longitude Az, com as seguintes consideragdes:

1. No fundo da coluna havia igualdade nas temperaturas da parede
interior do tubo, na fase liquida e na fase de vapor. Esta temperatura
corresponde ao ponto de bolha para a corrente de liquido no inferior
da coluna Tj.

2. A pelicula de destilagdo ndo oferece resisténcia condutiva a
transferéncia de calor.

3. Nasecdo de destilacdo, a interface alcanca o equilibrio e todo o calor

subministrado g, foi utilizado para produzir vapor.
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4. Na secdo de aquecimento todos os segmentos tém um
comportamento equivalente, produzindo uma variacdo de fluxo
molar, temperatura e composicao linear tanto para o liquido, como
para o vapor.

5. Os dados do ELV gerados no primeiro médulo foram armazenaram
em fungOes de interpolacdo que puderam-se utilizar quando fora
requerido (KOUHIKAMALLI; ABADI; HASSANI, 2014).

Na Figura 33 é apresentado o esquema de transferéncia para os
elementos diferenciais Az da seccéo de destilagéo.
Figura 33 - Esquema de transferéncia na sec¢do de destilacdo
Lz+dz'Xz+Az I Vz+dz' YZ+AZ

qr

Ly X,

Fonte: Autor (2017).

Em cada segmento o vapor gerado é a relacdo entre o calor
subministrado e o calor latente da vaporizacdo A[KJ/Kg] as condices de
equilibrio da interface:

4ri(2) — qri(z + Az)
AV, = A 46
5(2) 27 () z (46)

Os balancos de massa no ponto z séo representados por ELV, por:

V(z+4z) =V(z) + 4V, (2) (47
L(z+ 4z) = L(2) + AV, (2) (48)

Onde L e V sdo os fluxos molares do liquido e o vapor [Kg/Kgmol],
respectivamente.



84

Para o balango de massa do componente, é necessario conhecer a
fracdo de etanol no liquido, no vapor e no vapor gerado Y dando como

resultado a massa total por composicéo para o liquido e a fase do vapor.

L(z)x(z) + AV, (2)y,(2)
L(z+ A4z)

x(z+ 4z) = (49)

V(2)y(z) + AV, (2)y,(2)
V(z+ Az)

y(z+ 4z) = (50)

A temperatura da interface foi obtida a partir dos dados do ELV.
Para o vapor foram consideradas as capacidades calorificas constantes,
com 0 que a temperatura pdde ser obtida com a seguinte relacéo:

V(2)Ty(2) + AV, (2)T,,(2)

Ty (z+ 4z2) = v+ 42)

(51)

Ao chegar a temperatura de destilagdo da alimentacdo, foram
realizados os ajustes lineares de temperaturas, fluxos e composi¢des na
secdo de aquecimento.

Com as condicbes de fronteira obtidas da solugdo do modelo e
empregando elementos diferenciais rdrdz foi possivel gerar os perfis de
temperatura para as peliculas (filme e condensado) e a parede do tubo ao
longo do comprimento da unidade, os quais sdo apresentados no Capitulo
de Resultados.

43 AVALIACAO DA ENERGIA NA COLUNA

Na transferéncia de calor, é considerado o material do qual
escoando no tubo interno, onde ocorre a destilacio. E necessario o calculo
do coeficiente global de transferéncia de calor U, que inclui o filme
presente na cAmara de vapor, a resisténcia a transferéncia de calor do
material do tubo e a pelicula do filme liquido no tubo de destilado. Assim,
a energia foi avaliada tomando em conta todas as resisténcias
apresentadas no sistema, desde a cdmara de vapor até a interface liquido
vapor onde a destilacédo é levada a cabo (Figura 34).
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Figura 34 - llustracdo das resisténcias que participam na transferéncia de calor da
camara de vapor para o tubo de destilacdo

Fonte: Autor (2017).

O valor da resisténcia oferecida pela pelicula formada pelas gotas
condensadas do vapor na camara é deprecidvel pois a camada de
condensado é bastante fina. Na Figura 34, a pelicula mencionada, se
forma entre a cAmara de vapor representada pela cor vermelho.

(e )
1/( * Kp hL)
Qr, = UA7(T; = T.) (53)

Na fase experimental foram realizados experimentos com trés
unidades em série, os quais foram simulados com a modelagem proposta
e aqui descrita. Por tanto, utilizou-se o aplicativo desenvolvido em
Wolfram Mathematica®. Com os resultados foi determinado qual dos
experimentos realizados tiveram uma eficiéncia superior ao 80%.
Resultados inferiores deixaram a conclus&o que a coluna ndo cumpre com
a sua fungdo, mas sim que se comporta como um evaporador de filme
descendente fazendo arrastre da mistura que é alimentada a coluna. Neste
caso, observou-se que os resultados obtidos ficaram longe da curva de
equilibrio.






5 RESULTADOS E DISCUSSAO

No presente Capitulo sdo apresentados os conjuntos de dados
gerados na fase experimental. Também é mostrada a validagdo do modelo
com posteriormente os resultados obtidos a partir da simulacéo. Por fim,
apresenta-se a avaliacdo energética da proposta.

5.1 RESULTADOS EXPERIMENTAIS

Na Tabela 9 estdo expostos os resultados de volume de destilado
da primeira unidade da série quando a temperatura de alimentacdo foi
variada. A fracdo massica de etanol no alimento da primeira coluna foi
10%. Na Figura 35 séo apresentados os resultados referentes a fragdo
massica de etanol na corrente de destilado.

Tabela 9 - Volume de destilado obtido na primeira unidade da série de colunas
de destilagdo quando diferentes temperaturas de alimentagdo foram testadas.

Tpq (°C) 81,7 Videostt 2,97 mL
Tra (°C) 90,0 Viesez 3,68 mL
T3 (°C) 72,0 V dosts 2,50 mL

Fonte: Autor (2017).
Figura 35 - Fragdo massica de etanol obtida no destilado em relacdo a temperatura
de alimentacédo para a primeira unidade de destilacdo da série

50

» % 48,7%
48

47

46

45 44,8% $
44

43

44,0 %

Fracdo massica de etanol (%)

42
72,0 81,7 90,0

Temperatura de alimentag¢&o (°C)

Fonte: Autor (2017).
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Pode observar que em temperaturas de alimentacdo mais baixas, 0
valor da fracdo méssica de etanol obtido foi maior (48,7%). No entanto,
dentro da faixa estudada, as diferengas ndo foram relevantes, pois
incrementos de quase 10 °C na temperatura de alimentacdo diminuiram a
fracdo méssica de etanol em apenas 4%. De forma a aliar a quantidade de
destilado produzida e fracdo de etanol nesta corrente, definiu-se a
alimentacdo da segunda unidade de destilacdo seria realizada com fracéo
massica de 45,6 % do alcool.

Uma vez que valores mais baixos de temperatura de alimentacao
demonstraram o enriquecimento de etanol na corrente de destilado,
avaliaram-se dois valores de temperatura na entrada da segunda unidade
da série: 68 e 78 °C. Na Tabela 10 estdo expostos os resultados para o
volume de destilado e na Figura 36, os valores de fracdo massica de etanol
nesta corrente.

Tabela 10 - Volume de destilado obtido na segunda unidade da série de colunas
de destilagdo quando diferentes temperaturas de alimentagdo foram testadas.

Tpy (°C) 78 Videses 3,19 mL
Tz (°C) 68 Viesez 3,02mL

Fonte: Autor (2017).

Figura 36 - Fracdo massica de etanol obtida no destilado em relagdo a temperatura
de alimentacéo para a segunda unidade de destilagdo da série
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Temperatura de alimentagdo (°C)

Fonte: Autor (2017).



89

Né&o foram observadas diferencas nos resultados de composi¢do do
destilado quando a temperatura de alimentacdo foi variada. No entanto,
verifica-se 0 enriquecimento da corrente de etanol da primeira para
segunda unidade, demonstrando que a proposta em série permite o
incremento da fracdo méssica de etanol no destilado.

Para a terceira unidade da série, na Tabela 11 sdo apresentados 0s
resultados de volume de destilado e na Figura 37, os de fracdo massica de
etanol. A fraco massica de etanol na alimentagdo da terceira coluna foi
54,4%.

Tabela 11 - Volume de destilado obtido na terceira unidade da série de colunas
de destilagdo quando diferentes temperaturas de alimentagdo foram testadas.

Try 83,11 Viesn | 2,47mlL
Tp, 84,38 Maostz 1,21 mL

Fonte: Autor (2017).

Figura 37 - Perfil da fracdo massica de etanol obtido no destilado em relacéo a
temperatura de alimentacgdo para a terceira unidade de destilagdo da série.
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Fonte: Autor (2017).

Nesta coluna, a fracdo massica de etanol no destilado foi
incrementada até 84,4%. Como ja observado dos testes experimentais
realizados nas unidades anteriores, o aumento da temperatura de
alimentacdo tem uma relacdo direta com a quantidade volumétrica de
destilado produzida e inversa com a fragdo massica do componente mais
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volétil no destilado. Neste sentido, ao obter-se 84,4% em massa de etanol
considerou-se adequado ndo seguir com a separac¢do utilizando uma
quarta coluna pois na proximidade ao ponto azeotrépico a forga impulsora
para a separacdo é baixa e 0 consumo energético apresenta incremento.

52 VALIDACAO DO MODELO
Conforme j& citado, um modelo foi desenvolvido utilizando o
programa Wolfram Mathematica®. O processo de verificacdo do modelo
demostrou uma adequada implementacdo do algoritmo de calculo. A
etapa final da modelagem foi a validacdo do modelo com os resultados
experimentais obtidos.

5.2.1  Ajuste perfil de temperatura na camara de vapor

Primeiramente, foram realizadas as fungdes de ajuste do perfil de

temperatura na cdmara de vapor a partir dos dados experimentais obtidos.
Na Figura 38 é possivel apreciar o resultado do ajuste ndo linear obtido
comparando-se com as temperaturas registradas experimentalmente pelos
sensores de temperatura ao longo da camara de vapor (0s marcadores
correspondem aos dados experimentais e a linha é a fungéo de ajuste). O

perfil de temperatura na cdmara de vapor esta associado com as equagdes
26 e 27 em conjunto com as Equacdes 54 a 57 descritas a seguir.

Figura 38 - Ajuste do perfil de temperatura na cdmara de vapor: (a) coluna 1, (b)
coluna 2, (c) coluna 3
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Fonte: Autor (2017).
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A aproximacao do ajuste obtido mostrou-se adequada aos registros
experimentais de temperatura na cAmara de vapor, com excecdo dos
valores inferiores nas trés unidades. Atribui-se estes desvios obtidos ao
erro de leitura dos termopares correspondentes a parte inferior da coluna.

Na Tabela 12 sdo apresentados os valores experimentais das
temperaturas dos pontos inferior e superior do tubo de condensacgdo da

camara de vapor, Ty, € Ty,or, @ temperatura do vapor T, e a temperatura

da corrente de alimentagdo T nas trés colunas de destilagdo. Com os
dados experimentais da Tabela 12 foram geradas as Equacdes 54 e 55,
gue podem ser empregadas para a simulacdo de outras condicbes de
operacao.

Tabela 12 - Temperaturas exteriores dos pontos inferior e superior do tubo de
condensagéo

Coluna T,, (°C) T,, (°C) T, (°C) Ty (°C)
1 109,5 90,75 110 81,7
2 102,0 81,85 105 79,0
3 95,0 78,30 100 78,0

Fonte: Autor (2017).

Twoo = Ty — (5,09 x 1073 — 4,589 x 1075T,)T,” (54)
Twor = Tr + (—2,748 X 1072 + 3,529 x 107*Tp) T, (55)

Os pardmetros de ajuste da Equagdo 27 (4g e Bg) junto com o
coeficiente de correlacdo 2 e com a ferramenta de ajuste néo lineal do
programa Wolfram Mathematica®, e os parametros sao apresentados na
Tabela 13 para as trés colunas de destilagéo.

Tabela 13 - Coeficientes de correlagdo para o ajuste do perfil na coluna

Coluna T, Ag By r?
1 110 —1,42668 2,56105 0.9962
2 105 —1,66597 2,83394 0,9943
3 100 1,25595 | —0,928815 0,9920

Fonte: Autor (2017).
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Com os parametros de ajuste Ag e By das trés colunas, foram geradas as
equacdes 56 e 57, que podem ser empregadas para qualquer condicdo de
operacdo simulada.

Ag = 723,5484 — 13,5453T, + 6,3224 x 10T, (56)

Bg = —923,6694 + 17,2987T, — 8,0713 X 10_2Tg2 (57)

Assim, a partir de T, e Tr , empregando-se as equacdes 54 a 57 em
conjunto com as 26 e 27, obtém-se a temperatura da cdmara de vapor em
qualquer ponto ao longo do seu comprimento (apresentados
anteriormente na Figura 38). Ou seja, com o modelo é possivel gerar
graficos de contorno de temperatura na cdmara de vapor, somente sendo
requeridos as condicdes de alimentagéo e aquecimento.

5.2.2 Validacdo das condicbes de operacéo na coluna

O modelo foi validado e os resultados das simulagdes foram
confrontados com os dados experimentalmente obtidos. Na Tabela 14
apresenta-se as condigdes experimentais de alimentacdo e aquecimento
para as trés colunas avaliadas, assim como os valores do destilado obtido.
A vazdo de alimentacdo foi a mesma em todas as unidades.

Tabela 14 - Condi¢des de alimentacdo e aquecimento empregadas nas unidades
avaliadas

Variaveis Coluna 1 Coluna 2 Coluna 3
F(L/h) 28,00 28,00 28,00
Xr (%) 10,0 45,6 54,4
Ty (°C) 81,7 79,0 78,0
T, (°C) 110,0 105,0 100,0
D (L/h) 3,00 3,00 2,55
Yp (%) 45,6 54,4 82,7
T, (°0) 93,1 91,2 80,0

Fonte: Autor (2017).

Os dados apresentados na Tabela 12 sdo as entradas que o modelo
requer para simular as condi¢des de operacao das colunas. A comparagdo
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entre os resultados experimentais e simulados pode ser visualizada na
Tabela 15 para a primeira coluna, na Tabela 16 para a segunda, e na
Tabela 17 para a terceira coluna da série.

Tabela 15 - Comparacdo entre os resultados obtidos na simulacdo e nos
experimentos para a primeira unidade da série

Variavel Experimental | Simulado Erro (%)
T (°C) 94,46 94,44 0,02
B (L/h) 25,52 25,45 0,27
Xz (%) 6,00 6,03 0,50
Y, (%) 45,60 45,24 0,79

Fonte: Autor (2017).

Tabela 16 - Comparagdo entre os resultados obtidos na simulagcdo e nos
experimentos para a segunda unidade da série

Variavel Experimental | Simulado Erro (%)
T (°C) 82,40 82,51 0,13
B (L/h) 25,52 25,00 2,04
Xp (%) 41,70 44,50 6,31
Yp (%) 54,40 55,00 1,10

Fonte: Autor (2017).

Tabela 17 - Comparagdo entre os resultados obtidos na simulagdo e nos
experimentos para a terceira unidade da série

Variavel Experimental | Simulado Erro (%)
T (°C) 78,17 79,89 2,20
B (L/h) 25,50 25,46 0,16
Xp (%) 72,00 72,06 0,08
Yp (%) 81,57 82,70 1,39

Fonte: Autor (2017).

Com excecdo da composicao da base na segunda unidade da série,
0s erros obtidos nas trés colunas (Tabelas 15, 16 e 17) permitem inferir
gue o modelo desenvolvido representa apropriadamente o
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comportamento experimental das colunas de destilagdo de filme
descendente.

5.3 ANALISE ENERGETICA DA CONFIGURACAO EM
SERIE

A avaliacdo energética da configuracdo em série de colunas de
destilacdo por filme descendente, foi realizada considerando o esquema
da Figura 25, onde o destilado de cada coluna é a alimentacéo da seguinte
unidade. O primeiro passo foi determinar o ndmero de unidades
necessarias fazendo uso do diagrama de equilibrio liquido vapor e do
modelo validado. A configuragdo proposta foi entdo comparada com a
coluna de destilagdo convencional, sendo necessario considerar a
simulacéo desta coluna.

5.3.1 Estimativa do nimero de unidades de destilac&o de filme
descendente

Para determinar o nimero de colunas em série foi realizada a
simulacdo a partir do modelo proposto. O ajuste inicial foi realizado com
os dados da primeira unidade experimental, onde a fracdo massica de
etanol na alimentacéo foi de 10%. Na Figura 39 visualiza-se o resultado
da simulacdo da destilacdo em série da mistura etanol - agua, entre a
composicdo da alimentacdo até uma composicdo perto da azeotropica.
Observa-se que 0 modelo indica que seriam necessarias 5 unidades em
série para obter a separagdo com etanol no destilado em fragdo méssica
préxima do aze6tropo. Na Tabela 18 sdo apresentadas as composicdes de
etanol obtidas na simulacéo, junto com a eficiéncia de separacéo (1),
empregando a Equacg&o 58.

n =100 (Y"Y_ XF) (58)

D
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Figura 39 -NuUmero de unidades em série necessarias para executar a separacao
etanol-agua de acordo com o modelo proposto.

/

A

1

08

X,y
Fonte: Autor (2017).
Tabela 18 - Composi¢des obtidas das unidades em série
Unidades | Xy (%) Yy (%) X5 (%) n (%)

1 10,0 45,6 51 78
2 45,6 73,4 42,1 38
3 73,4 82,7 72,2 11
4 82,7 87,1 82,2 5
5 87,1 89,6 86,8 3

Fonte: Autor (2017).

Os resultados obtidos mostram que a eficiéncia de separagéo a
partir da quarta unidade ¢ baixa, indicando que a partir da terceira coluna
nédo ha um ganho relevante em empregar mais uma unidade de destilacdo
de filme descendente para incrementar a fragdo massica de etanol. Desta
forma, a andlise energética da configuracdo em série de unidades de filme
descendente para separacédo de etanol e 4gua foi realizada com apenas trés
colunas, de forma a poder comparar com 0s resultados experimentais.
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5.3.2 Simulagéo da configuragdo com trés unidades de
destilacao em série

Na Figura 40 é apresentado o grafico de contorno de temperatura
na primeira coluna. De esquerda a direita se tem o perfil de temperatura
desenvolvido no tubo de destilagéo, o perfil de temperatura presente na
parede do tubo de destilacdo, e o perfil de temperatura na camara de
vapor. O gréafico representa 0 comprimento total da coluna, e a faixa nas
proximidades a parede do tubo de destilagao.

Figura 40 - Gréficos de contorno de temperatura simuladas na primeira coluna de
destilacdo

) Parede do
Filme tubo Filme de

descendente \\\ " condensado T (°C)

i

100 = 110

80 105
100
rg 60
S 95
N 40
90
20 85
0 80

1,0 1,2 1,4 1,6 1,8 2,0
r (cm)

Fonte: Autor (2017).

Observa-se que o perfil de temperatura da parede ilustra a
influéncia deste com o desenvolvimento do aquecimento em perfil da
camara de vapor. Este inicia a partir da se¢do mais fria (representada em
violeta e azul) associada a temperatura de alimentacéo (81,7°C) até a mais
quente da parede (em vermelho) que corresponde a temperatura do vapor
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do fluido de trabalho na cdmara (110°C), que fornece o aquecimento para
0 tubo de destilacéo.

No perfil do tubo de destilacdo (esquerda), é visivel a superficie do
filme (interface) em contato com o vapor do qual fez parte o destilado
com comportamento quase isotérmico (representado em verde). O vapor
de aquecimento também apresenta uma condensacdo isotérmica. Na
figura se aprecia que a espessura do filme de condensado do fluido de
trabalho na camara de vapor é muito inferior a espessura do filme
descendente da mistura no tubo de destilacéo.

Na Figura 41 sdo apresentados os graficos de contorno de
temperatura na espessura da parede do tubo de destilacdo, para as trés
colunas simuladas. Os perfis de contorno obtidos na simulacéo na cdmara
de vapor das trés unidades sdo apresentados na Figura 42.

Figura 41 - Graficos de contorno de temperatura na espessura da parede do tubo
de destilagdo: a) primeira coluna, b) segunda coluna, c) terceira coluna

6,  Espessura da parede T (°C)
105
80 !
100
~ 60 95
g
= 90
N 40
85
20 80
0 75
13,2 16,2 13,2 16,2 13,2 16,2
r (mm) r (mm) r (mm)
a) b) c)

Fonte: Autor (2017).
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Figura 42 - Gréaficos de contorno de temperatura na cAmara de vapor: a) primeira
coluna, b) segunda coluna, c) terceira coluna

8¢ Espessura do filme de condensado na cdmara de vapor T (°C)

110
105 l

100
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80

60 95
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a) b) c)

Fonte: Autor (2017).

Observa-se que o perfil de temperatura na parede do tubo de
destilacdo para as trés colunas tem o comportamento anteriormente
proposto sendo que a diferenga estd associada com a temperatura da
alimentacdo e a temperatura do vapor do aquecimento empregados em
cada coluna.

Na Figura 42 a fronteira esquerda de cada grafico é a parede
exterior do tubo de destilado; a menor temperatura (representada em azul)
corresponde a secdo superior da coluna. No entanto, a maior parte da
camara estd a temperatura do vapor de aquecimento (em vermelho).
Observa-se que a espessura do filme de condensado na camara de vapor
é similar nas trés colunas, mas as temperaturas do filme sdo menores na
segunda e terceira coluna, as quais empregam vapor de aquecimento a
menor temperatura.

Na Figura 43 sdo apresentados os perfis de contorno de
temperatura no tubo de destilagdo obtidos na simulagéo das colunas.
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Figura 43 - Graficos de contorno de temperatura no tubo de destilado: a) primeira
coluna, b) segunda coluna, c) terceira coluna

6p Espessura do filme descendente T (°C)

100 95

75

r (mm)

a) b) c)

Fonte: Autor (2017).

Na Figura 43 observa-se o comportamento do filme descendente d
mistura a ser separada nas trés colunas. A regido mais fria (em azul) se
incrementa na segunda e na terceira coluna, porque cada vez é requerido
um maior comprimento do tubo de destilagdo para leva a cabo o
aquecimento do filme. O vapor do destilado apresenta comportamento
quase isotérmico, com menor temperatura na segunda e terceira coluna
(em verde).

5.3.3 Determinacdo de energia nas colunas em série

Para cada coluna foi estimada a quantidade de calor fornecida pela
condensacdo de vapor e, a quantidade de calor retirada no condensador
associado a unidade, considerando as mesmas vazdes de alimentacdo
(28L/h) e destilado produzido (3L/h) em cada coluna da série. Na
Tabela 19 sdo apresentados os resultados das correspondentes poténcias
e 0 aproveitamento energético (1) obtida com a seguinte equacéo.

W= Wy) 59

ne = 100( A
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Tabela 19 - Avaliac&o energética das unidades

Coluna Wy (W) W, (W) nr (%)
1 988,2 898,0 9,1
2 1257,8 935,2 25,7
3 1510,7 853,4 43,5
Total 3756,7 2686,6 28,4

Fonte: Autor (2017).

Observa-se que, se apresenta um incremento na quantidade de
calor requerida para atingir a destilagdo, associado com a incremento do
aproveitamento energético da unidade, apresentando a terceira coluna o
maior aproveitamento energético da configuracdo. Finalmente é possivel
dizer que a configuracdo de trés Colunas de Destilacdo de Filme
Descendente (CDFD) em série aproveita 0 28,4 % da energia fornecida
para realizar a destilacéo.

Vale ressaltar que experimentalmente, para realizar a montagem
da configuracdo de CDFD em série, é indispensavel ter um tanque pulméo
entre as unidades, pois as quantidades de destilado obtidas em cada uma
sd0 menores que a vazdo de alimentacdo na seguinte coluna da série.
Outra opc¢éo que aplicavel com este tipo de proposta é que a corrente na
base da segunda e terceira colunas poderiam ser novamente destiladas,
para obter maior quantidade de destilado.

A energia fornecida pela condensacdo de vapor em cada coluna, é
empregada para: aquecer a fase liquida, levar a destilagdo e manter o perfil
de temperatura. Na Tabela 20 ¢é apresentada a distribuicdo da energia
calculada nas trés unidades.

Tabela 20 - Distribuicdo energética das unidades

Coluna Aquecimento | Destilagédo Conducao
1 10,0 % 82,5 % 7,5 %
2 16,0 % 752 % 8,8%
3 13,4 % 78,7 % 7.9 %
Média 13,0 % 78,8 % 8,2 %

Fonte: Autor (2017).
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5.3.1 Comparacdo energética entre a configuracio de CDFD
em série e a coluna convencional

A coluna convencional foi avaliada com as condic¢Ges resumidas

na Tabela 21. Estas foram as empregadas procurando ter as mesmas
condi¢des da configuracdo de CDFD em série apresentada anteriormente.

Tabela 21 - Condicdes avaliadas na coluna convencional

Condigdes entrada Condic0es saida
F 28,0 L/h B 26,4L/h
Xr 0,1 D 1,7L/h
Xp 0,06 Ty 91,8 °C
Yp 0,827 Tg 94,5 °C
R 4 # pratos 4
Wy 21612W
Poténcias Wpg 22293 W
Ny (%) 31

Fonte: Autor (2017).

A coluna convencional requer preaquecimento porque a
temperatura de entrada a coluna foi 91,8 °C, mas a temperatura de
ingresso a coluna de filme descendente, foi 81,7 °C. Desta forma, a
entrega de energia além de incluir o refervedor requer considerar o pré-
aquecimento antes do ingresso nela, fazendo ainda menor o
aproveitamento energético na coluna convencional.

O aproveitamento energético da destilacdo convencional é nove
vezes menor do que o aproveitamento da energia na configuracdo de
CDFD em série. Os maiores custos energéticos da destilacdo
convencional estdo associados com o preaquecimento da alimentag&o, o
a energia fornecida no refervedor e o da energia retirada pelo
condensador.

Os dois sistemas apresentam as mesmas composi¢des massicas na
alimentacdo no destilado e na base. A anterior consideracao permite fazer
ajustes para comparar 0s consumos energéticos da configuracdo de CDFD
em série e da coluna de destilagdo convencional. Com relagdo ao
aquecimento é possivel dizer que a reducdo nos requerimentos
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energéticos da CDFD foi 4,5 % em relagéo a unidade convencional. De
forma equivalente, a comparacdo dos consumos de resfriamento nos
condensadores da configuracdo de CDFD e da coluna de destilacdo
convencional mostrou uma reducdo do 29,5 %. Sendo este 0 maior
beneficio da destilacéo de filme descendente.

A configuragdo de CDFD em série surge como uma alternativa
viavel para reduzir o consumo de energia e agua de resfriamento no
processo de destilacdo, mas sua aplicacdo industrial requer ainda mais
estudos incluindo a valoragdo econémica associada ao processo da
transformacéo tecnolégica requerida.



6 CONCLUSOES

Neste trabalho investigou-se a proposta de utilizacdo de unidades
de filme descendente em série para separa¢do de uma mistura etanol e
agua. Buscou-se estudar a proposta por meio de experimentos e de um
modelo matematico proposto. A avaliacdo energética foi realizada
comparando-se a unidade de filme com uma convencional.

A etapa experimental mostrou que o uso de trés unidades em série
permitiu o incremento da fracdo méssica de etanol, obtendo-se o valor de
cerca de 82,7% em massa ao final da terceira unidade. Este resultado
demonstra que mesmo em unidades de filme descendente, a operacdo em
série pode ser utilizada, motivando o emprego de configuracoes
avancadas, como a destilagdo multiplo-efeito, por exemplo. Ainda, os
resultados experimentais obtidos foram comparados com o modelo de
ELV implementado, permitindo identificar condi¢bes e limitagdes de
operacdo, agregando assim mais conhecimento as pesquisas realizadas
neste tipo de separacdo.

O modelo proposto representa adequadamente a unidade de filme.
A partir das simulagdes realizadas com este modelo, resultados dos perfis
de temperatura do tubo de destilacdo, da interface e da camara de vapor
foram obtidos. A pelicula em cada uma das se¢des foi avaliada,
mostrando os efeitos térmicos que ocorrem no interior destas, 0 que ndo
pode ser visualizado experimentalmente.

A compara¢do com uma unidade convencional, mostrou uma
reducdo energética de 4,5 % para o aquecimento e 29,5 % para o
resfriamento no condensador. Estes resultados demonstram que a coluna
de destilagdo de filme descendente consiste em uma boa alternativa para
uma utilizacdo regulada de recursos tais como a &gua e 0S recursos
minerais para a producdo de energia caldrica.

6.1 SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

A partir da pesquisa realizada neste trabalho, sugere-se para
trabalhos futuros:
a) Avaliar a proposta de unidades em série para misturas
multicomponentes;
b) Otimizacdo do processo para obter as melhores condi¢des
experimentais de forma a operar com 0 minimo requerimento
de energia.
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APENDICE A
Classe Equipamento | Localizagdo = Quantidade | Especificagdes
Evaporador 2 Hastes de 25
mmde e
Sensores de rosca fémea
Temperatura Tem;.(’pargs Camara de 10 1/2
Marca ,\‘if)m 19as de vapor
i-Cr e Ni-Al
Omega Tanque de
mistura Haste 6 mm de
Pulmao 8 e10cmde
comprimento
Acumulador
Correntes
WTP-4010 entrada e 2
saida
Sensores de
pressdo Transductor Oferece
Omega 1 prot_eccao c'i[o
equipamento
PX3201-25 610 bar
Sensor
capacitivo Tanque de 1 haste de 450
modelo mistura mm
WSC404
Sengor de Conta com
nivel Sondad uma saida
hea s analdgica de 4
medicao de 1 o0 A
nivel

proporcional
ao nivel
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Classe Equipamento | Localizagdo | Quantidade | Especificagdes
Cambell _Com
Scientific multiplexador
1 AM25T e
modelo
Sistema de CR-1000 software
aquisicao de Labview
dados Adquisicéo Datta logers
de dados de marca Novus e
pressao e 0 software
nivel Labview
Calentador
Resisténcias do fluido do 5
de 4800 W trocador de
calor
Acionamento
Controle de | desinal de
temperatura | controle 4 -
do 20 mA
evaporador | AFCO1 marca | Adquisicao e Utilizando o
Contemp e determinacao software
placa de do setpoint MATLAB®
controle
DT9812
marca Data
Translation
Oval/LSF4l e
indicador de Manter a
Medido~res vazio vazéo durante
de vazao TechMeter/ o0 tempo do

LCT

experimento
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APENDICE B

B.1 CROMATOGRAFIA GASOSA

Para realizar a determinacdo da composicdo do produto do
destilado obtido na coluna de filme descendente no cromatografo de gases
foi necessario inicialmente fazer uma curva de calibragéo.

A.2.1 Curva de Calibragdo

Foram preparadas solugdes de agua destilada e alcool grau analise
em concentragdes entre 0 e 50%. De cada solugdo foram preparados 10
mL. Estas solucdes foram reservadas e foram diluidas a 33%. Depois de
diluidas foram feitas as amostras para ser medidas no cromatégrafo.

Inicialmente, foram utilizados vials para fazer a leitura da
composicdo de cada solucdo diluida. Cada vial deve conter
aproximadamente 1000 pL das substancias distribuidos da seguinte
maneira 20 pL da mistura (solucdo diluida) para ser analisada e 980 uL
de metil etil cetona (MEK), usada como substancia de referéncia. Apos
de fazer a preparagdo, as andlises sdo realizadas no cromatografo,
enviando o valor da absorbancia e os valores das concentragdes, para com
estes dados estabelecer a curva de calibracéo.

A coluna utilizada foi Rtx®-5 a qual é a empregada para as
misturas dgua-etanol. Depois do tratamento e da leitura no cromatdgrafo
foi estabelecida a curva de calibracéo para a determinacao.

As curvas de calibracdo para a composi¢io massica e a composicdo
volumétrica, estdo relacionadas da seguinte maneira:

Composicéo volumétrica
y¥ =0,0002 A — 3,5667

Com: y”: Composicdo volumétrica
A: Absorbéancia no equipo de cromatografia gasosa.

Composicdo massica
y™ =0,0002 A — 3,6551

Com: y™: Composi¢do méssica
A: Absorbancia no equipo de cromatografia gasosa.
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Para a andlise das amostras foi necessario, considerar a
composi¢do volumétrica do alcool nas amostras analisadas do
experimento.

Tabela A.1 Resultados da primeira unidade

Temperatura Composicdo de etanol
Experimento ml etanol
0 mlmistura

Condic&o inicial T, 10

1 81,7 45,1

2 90 44,0

3 72 48,7

4 81,7 44,6
Condicéo final Ty 13,0

Fonte: Autor (2017)

A curva gerada para a composicdo volumétrica foi a usada para
expressar 0s resultados no experimento do primeiro estagio. Nos outros
experimentos, os resultados foram avaliados por densimetria.

B.3 DENSIMETRIA

A curva de calibragdo foi realizada da seguinte maneira: foram
feitas solucGes de etanol 4gua, com relacdo das massas desde 0% até 50%
em etanol, e obteve-se a curva de calibracdo para determinar o erro do
densimetro usado para determinar a composi¢do de etanol obtido no topo
da coluna. Os resultados sdo relacionados na seguinte tabela.

Tabela A.2 Dados para a curva de calibragdo com o densimetro

% volume % volume densimetro
4 0
10 5
24 17
38 32
44 37
50 43

Fonte: Autor (2016).
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Depois de ter feito as medidas, foi calculada a curva de calibracéo,
que é utilizada para fazer a corre¢do da medida feita no densimetro, em
comparagdo com a medida real e se encontra relacionada a continuagé&o.

Composi¢do volumétrica
%v. = 0.943 %v,, — 4.3859

Com: %v,,: Porcentagem em volume medido (Gay Lussac)
%v,: Porcentagem em volume corrigido (Gay Lussac).

De esta maneira se avaliaram os resultados das amostras
resultantes obtidas no topo da coluna.



