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RESUMO

Este trabalho reporta a técnica de destilagdo com a oscilagdo da pressdo (PSD) das misturas acetona/cloroférmio,
acetona/metanol . A motivagdo ¢ baseada na investigagdo do efeito da modelagem termodinamica da fase vapor,
pois muitos trabalhos consideram a fase vapor ideal e pouco ¢ discutido sobre a possivel influéncia. Desse modo,
foram realizadas simulagdes ¢ comparagdes baseadas na lei de Raoult modificada (fase vapor ideal) e na
formulag¢do y-¢ (fase de vapor Peng-Robinson), utilizando o sofiware de simulagdo COCO/ChemSep. Os
resultados indicam que a formulagdo y-o altera o ponto de azeotropia da misturas de 2,62% até 6,18%, aumentando
consideravelmente a vazdo, didmetro, carga térmica e custos das colunas, modificando o projeto. Portanto, as
simulacdes revelaram a importancia de modelar a fase vapor com equacdo de estado, devido as altas pressdes que,
em comparagdo com o modelo ideal.
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1. Introducao

A separagdo de misturas azeotropicas possui grande interesse industrial, necessitando de métodos ndo
convencionais para a purificacdo. A destilacdo azeotropica (DA) e destilagdo extrativa (DE), ambas adicionando
um terceiro componente, ¢ uma das técnicas ndo convencionais vistas. Além desses métodos, o uso de adsorgdo
com peneiras moleculares também ¢ relatado (Liang et al., 2017; Mao et al., 2020). A destilagdo com oscilagdo
(alternancia) da pressdo (PSD) é uma alternativa aos métodos citados, fundamentada na diferenca de pressdo que
altera o equilibrio liquido-vapor de algumas misturas azeotrdpicas, deslocando assim o ponto de azeotropia e
possibilitando a separagdo, (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, ¢ fundamental que a mistura estudada tenha
uma variac¢do de, no minimo, 5% no ponto de azeotropia com a variagdo da pressdo (Wang et al., 2019).

A nio inser¢@o de um terceiro componente ao sistema ¢ uma das vantagens em comparagdo aos métodos
de DA e DE, possibilitando assim a reducdo nos custos e evitando utilizar algum componente ndo sustentavel
ambientalmente (Mufioz et al., 2006). Essa técnica vem sendo aplicada para separagdo de misturas como THF-
agua (Ghuge et al., 2017), etanol-agua (Mulia-Soto & Flores-Tlacuahuac, 2011), acetona-metanol (Fulgueras et
al., 2016). O sistema PSD inclui uma, duas ou mais unidades de separacdo, caracterizando-o como um processo
que demanda energia, porém a integragdo energética da planta possibilita uma redugio consideravel dos gastos,
além da otimizacdo das variaveis do projeto (Liang et al., 2017). Para sistemas que apresentam azeotropos de
minimo, os produtos saem na base da coluna. Para sistemas com aze6tropos de maximo, os produtos sdo retirados
pelo topo. A sequéncia das colunas pode ser invertida a depender da composigdo de alimentagdo ou viabilidade do
processo (Fulgueras et al., 2016; Mao et al., 2020). A coluna de baixa pressdo ¢ abreviada por LP, a de alta pressao
abrevia-se por HP.

Deste modo, o objetivo desse trabalho ¢ estudar a influéncia que o modelo termodinamico tem no processo
de destilag@o por balango de pressao utilizando o simulador COCO de processo para investigagdo

2. Metologia

O processo de destilagdo com oscilagdo da pressdo foi realizado no simulador de processos quimicos
COCO/ChemSep, desenvolvido pela empresa Amsterchem com padroes abertos CAPE-OPEN. As simulagdes
foram realizadas no estado estacionario. As variaveis operacionais de entrada foram baseadas em valores
reportados na literatura.

O presente trabalho reuniu como base alguns desses ¢ em seguida analisou a influéncia da modelagem da
fase vapor no projeto das colunas de destilagdo. As misturas estudadas, os artigos que motivaram o presente
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trabalho, modelos termodinamicos e configuragdes operacionais estdo listados na Tabela 1. As simulagdes foram
refeitas usando as equagdes de Peng-Robinson e Hayden-O’Connell para a fase

Tabela 1. Informagdes e caracteristicas das misturas investigadas.
Modelo LP HP

Arranjo Ref.

Sistema termodinamico Tipo de azeotropo (atm) (atm)
Acetona/cloroféormio NRTL - Ideal Méximo 0,77 10 HP-LP (Luyben, 2013)
Acetona/metanol UNIQUAC - Minimo 1 10 LP-HP (Luyben, 2008)

Ideal

O método de separacdo dos sistemas estudados foi executado utilizando duas colunas de destilacdo com
pressdes variantes a fim de deslocar o azeotropo formado (devido as interagdes dos componentes) ¢ possibilitar a
separacdo das espécies quimicas. O esquema genérico do ambiente de simulacdo esta representado na Figura 1.

Figura 2. Processo de destilagdo usando oscilagdo da pressdo para azedtropos de minimo (A) e maximo (B).
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As misturas apresentadas na secdo anterior foram simuladas utilizando as informagdes e modelos
termodinamicos da Tabela 1. De um modo geral, as simulagdes foram executadas mediante o uso dos modelos de
coeficientes de atividades para a fase liquida, e para a fase vapor o modelo ideal. Em seguida, as simula¢des foram
refeitas mantendo o uso dos coeficientes de atividade para a fase liquida, porém inserindo a equacédo de estado de
Peng-Robinson (PR) para a descricdo da fase vapor, diferindo dos trabalhos ja citados. O médulo das colunas de
destilacdo do ChemSep fornece ao usuario duas especificagdes, uma para o topo e outra para a base da coluna.
Para os sistemas com azedtropo de minimo foram especificadas as razdes de refluxo e as composicdes desejadas
das bases das colunas. Para o sistema azeotropico de maximo foram especificadas as razdes de fervura do
refervedor, para atingir a separac¢ao préxima ao ponto de azeotropia, ¢ as composi¢des desejadas do topo da coluna.

3. Resultados
3.1 Sistema Acetona-Cloroformio

Esta secd@o apresenta a reprodugao dos trabalhos de (Luyben, 2008, 2013). Todos consideraram a fase vapor
como ideal. A Figura 2 apresenta a simulagdo do sistema acetona-cloformio, a simulagdo do processo acetona-
cloroférmio foi executada alterando a modelagem da fase vapor. O resultado do equilibrio liquido-vapor para as
pressdes de 0,77 e 10 atm. Observa-se que em 0,77 atm o ponto de azeotropia ¢ aproximadamente 0,35,
comprovando que os métodos sdo confidveis entre si e a diferenca estd na pressdo de 10 atm. Observando Tabela
2, para o modelo NRTL-PR, a vazio de reciclo foi aproximadamente 2,7 vezes maior que a vazao 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 diferenga entre XB2 ¢ XBI1 foi a responsavel
por esse grande efeito no projeto. Como as composi¢des de azeotropia mudaram, € visto que as razdes de refluxo
foram bem diferentes para alcangar a pureza desejada de acetona (Xi = 0,995).
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Figura 2 - Curvas Txy do sistema acetona-cloroférmio usando o modelo NRTL (fase liquida) variando o
modelo da fase vapor (ideal, PR ¢ HOC) a 0,77 atm (A) e 10 atm (B).

330 432
N7 — — - —— NRTL-Ideal (B) _ _ —— NRTL-Ideal

329 | —— NRTL-PR 430 SN —— NRTL-PR

— NRTL-HOC - - O\ — NRTL-HOC

328 428

327

< | < 426
p =
5 326+ 0,77 atm o
= . S 424
e ®
@ 325 - o
Q @
1< ] g. 422 4
D
2 324 4 5
) F 420 4
323 -
222 418 4
321 T T T T T T T T T 416 4
0,0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9 1,0 . T T T T T T T T
x,y de acetona 00 01 02 03 04 05 06 07 08 09 10

x,y de acetona

Tabela 5.5 — Comparagio e efeito dos métodos usados na simulagdo baseados no artigo de Luyben (2013).

Presente trabalho | (Luyben, 2013)
Informacdes das colunas NRTL- NRTL- NRTL- NRTL-
Ideal PR HOC Ideal
Coluna de alta pressdo (10 atm)
Fluxo de alimentagdo (kmol/h) 100 100 100 100
Composigdo de alimentagdo* 0,5 0,5 0,5 0,5
Fluxo do reciclo (kmol/h) 574,33 1529,81 1746,02 575
Composig¢do do topo de (xD1)* 0,995 0,995 0,995 0,995
Composic¢ao 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
Numero total de pratos 56 56 56 56
Prato de alimentagdo 13 13 13 13
Prato de alimentagdo do reciclo 34 34 34 34
Calor do refervedor (MW) 12,483 29,272 32,698 12,16
Razao de refluxo 29,47 75,48 87,35 27,64
Didmetro (m) 3,00 4,79 5,11 2,70
Coluna de baixa pressao (0,77 atm)
Fluxo de alimentagdo (kmol/h) 624,33 1579,81 1796,02 625
Composic¢ao de alimentagdo™ 0,29799 0,32756 0,32756 0,298
Composi¢do do topo de (xD2)* 0,005 0,005 0,005 0,005
Composic¢ao 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
Numero total de pratos 22 22 22 22
Prato de alimentagdo 17 17 17 17
Calor do refervedor (MW) 7,286 19,298 21,841 9,348
Razdo de refluxo 22,65 61,62 70,23 22,69
Didmetro (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 equilibrio de fases para diferentes pressdes, demonstrando que
também podem sofrer alteragcdes no balango de massa. Para resumir os resultados do sistema, a Tabela 3 traz os
principais dados obtidos nas simula¢des para mistura acetona-metanol e modelo termodinamico.

Figura 5.7 - Curvas Txy do sistema acetona-metanol usando o modelo UNIQUAC (fase liquida) variando
o modelgsda fase vapor (ideal, PR e HOC) a 1 atm (A) e 10 atm (B).
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Tabela 3 — Comparacio ¢ efeito dos métodos usados na simulagdo baseados no artigo de Luyben (2008).
Presente trabalho Luyben (2008)

Informacdes das colunas UNigeI;‘lAC_ UNIQUAC-PR UNLQOUg C- UNig:ilAC-
Coluna de baixa pressdo (1 atm)
Fluxo de alimentacao (kmol/h) 540 540 540 540
Composic¢ao de alimentagdo™ 0,5 0,5 0,5 0,5
Fluxo do reciclo (kmol/h) 171,43 192,102 201,012 188,4
Composic¢ao do topo de (xD1)* 0,76672 0,76295 0,763 0,75
Composigdo 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
Numero total de pratos 52 52 52 52
Prato de alimentagdo 37 37 37 37
Prato de alimentagao do reciclo 42 42 42 42
Calor do refervedor (MW) 14,194 14,722 14,784 14,77
Razio de refluxo 2,84 2,84 2,84 2,84
Didmetro (m) 3,01 3,08 3,10 3,30
Coluna de alta pressdo (10 atm)
Fluxo de alimentagdo (kmol/h) 441,700 462,375 269,727 458,7
Composigdo de alimentagdo* 0,76672 0,76295 0,76312 0,75
Composic¢ao do topo de (xD2)* 0,40840 0,43788 0,45269 0,4
Composic¢io 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
Numero total de pratos 62 62 62 62
Prato de alimentag@o 41 41 41 41
Calor do refervedor (MW) 6,861 7,213 7,282 7,42
Razio de refluxo 3,11 3,11 3,11 3,11
Diametro (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. Conclusao

O processo de destilacdo a partir da técnica PSD foi realizado com sucesso para todas as misturas estudadas,
em que a reproducdo dos artigos se mostrou coerente. Para avaliar a influéncia da fase vapor, a equagdo de Peng-
Robinson foi usada e os resultados evidenciaram a importancia que os modelos termodindmicos t€ém no processo,
em virtude da sensibilidade mostrada através da modelagem matematica. Para os casos estudados, ¢ sugerido
modelar a fase vapor a partir de equagdes ctibicas de estado devido as altas pressdes caracteristicas do sistema.

Em especial, a mistura acetona/cloroféormio teve um grande aumento (145,83%) na carga térmica em
relagdo ao modelo ideal, j4 a mistura acetona/metanol exibiu um aumento de 10,77% que naturalmente sobe os
custos da coluna (TAC). A grande diferenga vista para o sistema acetona-cloroformio se da em razdo da baxissima
sensibilidade de deslocamento do azedtropo com a pressao.
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