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RESUMO 

Este trabalho reporta a técnica de destilação com a oscilação da pressão (PSD) das misturas acetona/clorofórmio, 

acetona/metanol . A motivação é baseada na investigação do efeito da modelagem termodinâmica da fase vapor, 

pois muitos trabalhos consideram a fase vapor ideal e pouco é discutido sobre a possível influência. Desse modo, 

foram realizadas simulações e comparações baseadas na lei de Raoult modificada (fase vapor ideal) e na 

formulação γ-φ (fase de vapor Peng-Robinson), utilizando o software de simulação COCO/ChemSep. Os 

resultados indicam que a formulação γ-φ altera o ponto de azeotropia da misturas de 2,62% até 6,18%, aumentando 

consideravelmente a vazão, diâmetro, carga térmica e custos das colunas, modificando o projeto. Portanto, as 

simulações revelaram a importância de modelar a fase vapor com equação de estado, devido às altas pressões que, 

em comparação com o modelo ideal. 
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1. Introdução 

A separação de misturas azeotrópicas possui grande interesse industrial, necessitando de métodos não 

convencionais para a purificação. A destilação azeotrópica (DA) e destilação extrativa (DE), ambas adicionando 

um terceiro componente, é uma das técnicas não convencionais vistas. Além desses métodos, o uso de adsorção 

com peneiras moleculares também é relatado (Liang et al., 2017; Mao et al., 2020). A destilação com oscilação 

(alternância) da pressão (PSD) é uma alternativa aos métodos citados, fundamentada na diferença de pressão que 

altera o equilíbrio líquido-vapor de algumas misturas azeotrópicas, deslocando assim o ponto de azeotropia e 

possibilitando a separação, (Knapp & Doherty, 1992; Luyben, 2008, 2016; Mao et al., 2020; Wang et al., 2019; 

Yang et al., 2019; Zhang et al., 2017). Para demonstrar viabilidade, é fundamental que a mistura estudada tenha 

uma variação de, no mínimo, 5% no ponto de azeotropia com a variação da pressão (Wang et al., 2019). 

A não inserção de um terceiro componente ao sistema é uma das vantagens em comparação aos métodos 

de DA e DE, possibilitando assim a redução nos custos e evitando utilizar algum componente não sustentável 

ambientalmente (Muñoz et al., 2006). Essa técnica vem sendo aplicada para separação de misturas como THF-

água (Ghuge et al., 2017), etanol-água (Mulia-Soto & Flores-Tlacuahuac, 2011), acetona-metanol (Fulgueras et 

al., 2016). O sistema PSD inclui uma, duas ou mais unidades de separação, caracterizando-o como um processo 

que demanda energia, porém a integração energética da planta possibilita uma redução considerável dos gastos, 

além da otimização das variáveis do projeto (Liang et al., 2017). Para sistemas que apresentam azeótropos de 

mínimo, os produtos saem na base da coluna. Para sistemas com azeótropos de máximo, os produtos são retirados 

pelo topo. A sequência das colunas pode ser invertida a depender da composição de alimentação ou viabilidade do 

processo (Fulgueras et al., 2016; Mao et al., 2020). A coluna de baixa pressão é abreviada por LP, a de alta pressão 

abrevia-se por HP. 

Deste modo, o objetivo desse trabalho é estudar a influência que o  modelo termodinâmico tem no processo 

de destilação por balanço de pressão utilizando o simulador COCO de processo para investigação  

2. Metologia 

O processo de destilação com oscilação da pressão foi realizado no simulador de processos químicos 

COCO/ChemSep, desenvolvido pela empresa Amsterchem com padrões abertos CAPE-OPEN. As simulações 

foram realizadas no estado estacionário. As variáveis operacionais de entrada foram baseadas em valores 

reportados na literatura.  

O presente trabalho reuniu como base alguns desses e em seguida analisou a influência da modelagem da 

fase vapor no projeto das colunas de destilação. As misturas estudadas, os artigos que motivaram o presente 
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trabalho, modelos termodinâmicos e configurações operacionais estão listados na Tabela 1. As simulações foram 

refeitas usando as equações de Peng-Robinson e Hayden-O’Connell para a fase  

 

Tabela 1. Informações e características das misturas investigadas. 

Sistema 
Modelo 

termodinâmico 
Tipo de azeótropo 

LP        

(atm) 

HP 

(atm) 
Arranjo Ref. 

Acetona/clorofórmio NRTL - Ideal Máximo 0,77 10 HP-LP (Luyben, 2013) 

Acetona/metanol UNIQUAC - 

Ideal 

Mínimo 1 10 LP-HP (Luyben, 2008) 

 

O método de separação dos sistemas estudados foi executado utilizando duas colunas de destilação com 

pressões variantes a fim de deslocar o azeótropo formado (devido às interações dos componentes) e possibilitar a 

separação das espécies químicas. O esquema genérico do ambiente de simulação está representado na Figura 1. 

 

Figura 2. Processo de destilação usando oscilação da pressão para azeótropos de mínimo (A) e máximo (B). 

 

As misturas apresentadas na seção anterior foram simuladas utilizando as informações e modelos 

termodinâmicos da Tabela 1. De um modo geral, as simulações foram executadas mediante o uso dos modelos de 

coeficientes de atividades para a fase líquida, e para a fase vapor o modelo ideal. Em seguida, as simulações foram 

refeitas mantendo o uso dos coeficientes de atividade para a fase líquida, porém inserindo a equação de estado de 

Peng-Robinson (PR) para a descrição da fase vapor, diferindo dos trabalhos já citados. O módulo das colunas de 

destilação do ChemSep fornece ao usuário duas especificações, uma para o topo e outra para a base da coluna. 

Para os sistemas com azeótropo de mínimo foram especificadas as razões de refluxo e as composições desejadas 

das bases das colunas. Para o sistema azeotrópico de máximo foram especificadas as razões de fervura do 

refervedor, para atingir a separação próxima ao ponto de azeotropia, e as composições desejadas do topo da coluna. 

3. Resultados  

3.1. Sistema Acetona-Clorofórmio 

Esta seção apresenta a reprodução dos trabalhos de (Luyben, 2008, 2013). Todos consideraram a fase vapor 

como ideal. A Figura 2 apresenta a simulação do sistema acetona-clofórmio, a simulação do processo acetona-

clorofórmio foi executada alterando a modelagem da fase vapor. O resultado do equilíbrio líquido-vapor para as 

pressões de 0,77 e 10 atm. Observa-se que em 0,77 atm o ponto de azeotropia é aproximadamente 0,35, 

comprovando que os métodos são confiáveis entre si e a diferença está na pressão de 10 atm. Observando Tabela 

2, para o modelo NRTL-PR, a vazão de reciclo foi aproximadamente 2,7 vezes maior que a vazão de reciclo usando 

o modelo NRTL-ideal. Naturalmente a carga térmica teve um grande aumento, com destaque para o TAC das 

colunas que subiu de 4221 para 9832 k$/ano (mais que o dobro). A diferença entre XB2 e XB1 foi a responsável 

por esse grande efeito no projeto. Como as composições de azeotropia mudaram, é visto que as razões de refluxo 

foram bem diferentes para alcançar a pureza desejada de acetona (Xi = 0,995). 
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Figura 2 - Curvas Txy do sistema acetona-clorofórmio usando o modelo NRTL (fase líquida) variando o 

modelo da fase vapor (ideal, PR e HOC) a 0,77 atm (A) e 10 atm (B). 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Tabela 5.5 – Comparação e efeito dos métodos usados na simulação baseados no artigo de Luyben (2013). 

 

  Presente trabalho (Luyben, 2013) 

Informações das colunas 
NRTL-

Ideal 

NRTL-

PR 

NRTL-

HOC 

NRTL-

Ideal 

Coluna de alta pressão (10 atm)         

Fluxo de alimentação (kmol/h) 100 100 100 100 

Composição de alimentação* 0,5 0,5 0,5 0,5 

Fluxo do reciclo (kmol/h) 574,33 1529,81 1746,02 575 

Composição do topo de (xD1)* 0,995 0,995 0,995 0,995 

Composição da base (xB1)* 0,29799 0,32756 0,32876 0,298 

Fluxo da base (kmol/h) 624,33 1579,81 1796,02 625 

Fluxo do destilado (kmol/h) 50 50 50 50 

Número total de pratos 56 56 56 56 

Prato de alimentação 13 13 13 13 

Prato de alimentação do reciclo 34 34 34 34 

Calor do refervedor (MW) 12,483 29,272 32,698 12,16 

Razão de refluxo 29,47 75,48 87,35 27,64 

Diâmetro (m) 3,00 4,79 5,11 2,70 

Coluna de baixa pressão (0,77 atm)         

Fluxo de alimentação (kmol/h) 624,33 1579,81 1796,02 625 

Composição de alimentação* 0,29799 0,32756 0,32756 0,298 

Composição do topo de (xD2)* 0,005 0,005 0,005 0,005 

Composição da base (xB2)* 0,32350 0,33810 0,33803 0,298 

Fluxo da base (kmol/h) 574,33 1529,81 1746,02 575 

Fluxo do destilado (kmol/h) 50 50 50 50 

Número total de pratos 22 22 22 22 

Prato de alimentação 17 17 17 17 

Calor do refervedor (MW) 7,286 19,298 21,841 9,348 

Razão de refluxo 22,65 61,62 70,23 22,69 

Diâmetro (m) 2,69 4,38 4,68 3,34 

Calor total dos refervedor (MW) 19,769 48,570 54,539 21,508 

TAC (k$/ano) 4491 9832 10899 - 
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3.2. Sistema Acetona-Metanol 

O comportamento apresentado no sistema anterior também pode ser observado para a mistura acetona-

metanol. Para ilustrar isso, a Figura 3 a exibe o equilíbrio de fases para diferentes pressões, demonstrando que 

também podem sofrer alterações no balanço de massa. Para resumir os resultados do sistema, a Tabela 3 traz os 

principais dados obtidos nas simulações para mistura acetona-metanol e modelo termodinâmico. 

Figura 5.7 - Curvas Txy do sistema acetona-metanol usando o modelo UNIQUAC (fase líquida) variando 

o modelo da fase vapor (ideal, PR e HOC) a 1 atm (A) e 10 atm (B). 

 

 

 

 

 

 

 

Tabela 3 – Comparação e efeito dos métodos usados na simulação baseados no artigo de Luyben (2008). 

  Presente trabalho Luyben (2008) 

Informações das colunas 
UNIQUAC-

Ideal 
UNIQUAC-PR 

UNIQUAC-

HOC 

UNIQUAC-

Ideal 

Coluna de baixa pressão (1 atm)         

Fluxo de alimentação (kmol/h) 540 540 540 540 

Composição de alimentação* 0,5 0,5 0,5 0,5 

Fluxo do reciclo (kmol/h) 171,43 192,102 201,012 188,4 

Composição do topo de (xD1)* 0,76672 0,76295 0,763 0,75 

Composição da base (xB1)* 0,005 0,005 0,005 0,005 

Fluxo da base (kmol/h) 269,727 269,727 269,727 269,7 

Fluxo do destilado (kmol/h) 441,700 462,375 471,285 458,7 

Número total de pratos 52 52 52 52 

Prato de alimentação 37 37 37 37 

Prato de alimentação do reciclo 42 42 42 42 

Calor do refervedor (MW) 14,194 14,722 14,784 14,77 

Razão de refluxo 2,84 2,84 2,84 2,84 

Diâmetro (m) 3,01 3,08 3,10 3,30 

Coluna de alta pressão (10 atm)         

Fluxo de alimentação (kmol/h) 441,700 462,375 269,727 458,7 

Composição de alimentação* 0,76672 0,76295 0,76312 0,75 

Composição do topo de (xD2)* 0,40840 0,43788 0,45269 0,4 

Composição da base (xB2)* 0,994 0,994 0,994 0,994 

Fluxo da base (kmol/h) 270,273 270,273 270,273 270,3 

Fluxo do destilado (kmol/h) 171,427 192,102 201,012 188,4 

Número total de pratos 62 62 62 62 

Prato de alimentação 41 41 41 41 

Calor do refervedor (MW) 6,861 7,213 7,282 7,42 

Razão de refluxo 3,11 3,11 3,11 3,11 

Diâmetro (m) 2,16 2,30 2,35 1,89 

Calor total dos refervedores (MW) 21,055 21,935 22,066 22,19 

TAC (k$/ano) 3343 3485 3516 - 
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4. Conclusão  

O processo de destilação a partir da técnica PSD foi realizado com sucesso para todas as misturas estudadas, 

em que a reprodução dos artigos se mostrou coerente. Para avaliar a influência da fase vapor, a equação de Peng-

Robinson foi usada e os resultados evidenciaram a importância que os modelos termodinâmicos têm no processo, 

em virtude da sensibilidade mostrada através da modelagem matemática. Para os casos estudados, é sugerido 

modelar a fase vapor a partir de equações cúbicas de estado devido às altas pressões características do sistema. 

Em especial, a mistura acetona/clorofórmio teve um grande aumento (145,83%) na carga térmica em 

relação ao modelo ideal, já a mistura acetona/metanol exibiu um aumento de 10,77% que naturalmente sobe os 

custos da coluna (TAC). A grande diferença vista para o sistema acetona-clorofórmio se dá em razão da baxíssima 

sensibilidade de deslocamento do azeótropo com a pressão.  
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