
UNIVERSIDADE FEDERAL DE SANTA CATARINA
PROGRAMA DE PÕS-GRADUAÇÃO EM ENGENHARIA DE PRODUÇÃO

APLICAÇÃO DE COLUNAS DE MÜLTIPLO-EFEITO NA DESTILAÇÃO 
DO SISTEMA ETANOL-ÃGUA. ECONOMIA DE ENERGIA,

DISSERTAÇÃO SUBMETIDA Ã UNIVERSIDADE FEDERAL DE SANTA 
CATARINA PARA A OBTENÇÃO DO GRAU DE MESTRE EM ENGE­
NHARIA.
i.ò

V  -

LEONEL TEIXEIRA PINTO

FLORIANÓPOLIS - SC 
1987



APLICAÇÃO DE COLUNAS DE MOLTIPLO-EFEITO NA DESTILAÇÃO 
DO SISTEMA ETANOL-ÂGUA. ECONOMIA DE ENERGIA.

LEONEL TEIXEIRA PINTO

Esta dissertação foi julgada adequada para obtenção do título de

MESTRE EM ENGENHARIA

Especialidade Engenharia de Produção e aprovada em sua forma fi­
nal pelo Programa de Pós-Graduação.

Prof. Ricardo Miranda Barcia, Ph.D. 
Coordenador do Curso

’ 'í AMINADQRA :
X .

;  I ; 10 ; o; O)
IOin«

Ipy
Prof. João

,— ■

I
Al. F. da Rocha Pereira, Ph.D. 
' PresidenteWvòtJP

Pro f. Rodi Hickel,\ L.D.

-A.
Prof. Ricardo Miranda Barcia, Ph.D,

KPC
Proíí. João Ernesto Castro, M.Sc.



Â minha mãe, Jahir 
Ã minha esposa, Irani 
Aos meus filhos 

Ana Carolina 
Maria Fernanda 
Rodrigo



AGRADECIMENTOS

Ao Professor Dr. João Alexandre Ferreira da Rocha Pereira, 
do Programa de Pós-Graduação em Engenharia Química, da UNICAMP, 
pela orientação prestada.

Ao Programa de Pós-Graduação em Engenharia de Produção, da
UFSC.

Ao Departamento de Engenharia Química, da UFSÇ.

Aos professores Agenor Furigo júnior, Ariovaldo Bolzan, 
Luismar Marques Porto e a todos os colegas que de algum modo con­
tribuíram para a realização deste trabalho.



V

SUMÁRIO

página

SIMBOLOGIA.................................................... . X

RESUMO ....................................................... . . xvii

ABSTRACT....................................................... xviii

CAPÍTULO 1 - INTRODUÇÃO ........... ...........................  1
1.1 - Importância do Trabalho ..........................  2
1.2 - Objetivo do Trabalho .............................. 4
1.3 - Organização do Trabalho ..........................  4

CAPlTULO 2 - DESTILAÇÃO COM MÚLTIPLO-EFEITO
ANÁLISE DA LITERATURA ...................... 7

CAPlTULO 3 - MÉTODO DE CÃLCULO DE UMA COLUNA DE DESTILAÇÃO
MULTICOMPONENTE ................................. 18

3.1 - Introdução ......................................... 19
3.2 - Balanço de massa por componente (K = 1) ......... 22
3.3 - Balanço de energia (K = 2) .......................  23
3.4 - Condições de equilíbrio com eficiência de estágio

de Murpnree (K = 3) ............................... 25
3.5 - Vetor das funções discrepâncias .................. 27
3.6 - Conclusão .......................................... 31

CAPÍTULO 4 - CÃLCULO DO EQUILÍBRIO DE FASES ................  33
4.1 - Introdução ......................................... 34
4.2 - Análise termodinâmica da fase v a p o r .............  34
4.3 - Análise termodinâmica da gase líquida......... 41

4.3.1 - Cálculo de <}>? .............................  44
4.3.2 - Cálculo de P? .............................  4 4



4.3.3 - Cálculo de ............................  45
4.4 - Cálculo do equilíbrio líquido-vapor...... . 45
4.5 - Conclusão-.......................................... 47

CAPlTULO 5 - MÉTODO NUMÉRICO .................................  49
5.1 - Introdução ......................................... 50
5.2 - Detalhamento do método numérico .................  50
5.3 - Cálculo dos valores iniciais para as variáveis(Xo) 56
5.4 - Regra de parada ................................. . 58
5.5 - Otimização do número de estágios (N) ............  '59
5.6 - Conclusão .......................................... 61

CAPlTULO 6 - COLUNA DE DESTILAÇÃO CONVENCIONAL
ANÃLISE DOS RESULTADOS .........................  62

6.1 - Introdução ................ ........................ 6 3
■6.2 - Perfil de temperatura .... ..................... . 65
6.3 - Perfil de composição ..............................  66
6.4 - Número de estágios de equilíbrio (N) ............  6 7

6.4.1 - Influência: da temperatura de alimenta­
ção (T^) .................................. 79

6.4.2 - Influência da razão de refluxo (R) .....  80
s 1 a  —  ~6.4 .-3 - Influência da composição da alimentaçao

(Cf) ..................................... . 80
6.5 - Razão entre o calor fornecido no refervedor (Qn)K

e o calor retirado no condensador (Q ) .......... 82c
6.5.1 - Influência da temperatura de alimenta­

ção (T^) .................................. 83
6.5.2 - Influência da razão de refluxo (R) .....  83
6.5.3 - Influência da composição da alimenta­

ção (Cf) ................................... 83
6.5.4 - Valores de Q^/Q obtidos no trabalho .... 86R c



vii

6.6 — Energia requerida no refervedor (Qn) ........... 86
6.6.1 - Influência da temperatura de alimenta­

ção (Tf) ................................ 87
6.6.2 - Influência da razão de refluxo (R) ..... 88
6.6.3 - Influência da composição da alimentação

(Cf) ............. ........................ 93
6.7 - Conclusão .... .................................... 9 3

CAPlTULO 7 - SELEÇÃO DE ALTERNATIVAS NA DESTILAÇÃO COM
MÚLTIPLO-EFEITO ............................... 95

7.1 - Introdução ........................................ 96
7.2 - Sistema de duplo-efeito simples ................ 98
7. 3 - Sistemas de duplo-efeito com integração material 98
7.4 - Sistemas com mültiplos-efeitos ................. 103
7.5 - Outros tipos ............... ....... '......... . 10 3.
7.6 - Conclusão ................ ...............’........ 104

CAPlTULO 8 - CÁLCULO DOS SISTEMAS COM MÚLTIPLO-EFEITO .... 10 7
8.1 - Introdução ........................................ 10 8
8.2 - Decisões preliminares ........................... 10 8
8. 3 - Primeiro arranjo em mültiplo-efeito (ME^) ...... 110
8.4 - Segundo arranjo em mültiplo-efeito (ME2 ) ...... 111
8.5 - Terceiro arranjo em mültiplo-efeito (ME^) ..... 114
8.6 - Sub-rotina para a simulação dos arranjos em mül-

tiplo-efeito ..................................... 114
8.6.1 - Cálculo da pressão de funcionamento de

cada coluna ........................... 116
8.6.2 - Calculo da vazão de alimentação de cada

coluna .................................... 119
8.6.3 - Calculo das energias envolvidas nos ar­

ranjos em mültiplo-efeito ..............  121



viii

8.7 - Parâmetros para a avaliação do trabalho ........ 121
8.8 - Conclusão ......................................... 12 3

CAPlTULO 9 - APRESENTAÇÃO E ANÁLISE DOS RESULTADOS ........ 125
9.1 - Introdução ............... ........................ 126
9.2 - Pressão na segunda coluna (P̂ ) .................  126

9.2.1 - Arranjo ME^ .............................. 12 7
9.2.2 - Arranjo .............................  128
9.2.3 - Arranjo ME^ ......................... . 128

9.3 - Número de estágios (N) ..........................  128
9.4 - Distribuição da vazão de alimentação ........... 129

9.4.1 - Influência da temperatura de alimenta­
ção (T^) ..................... ............  130

9.4.2 - Influência da composição de alimenta­
ção (C^) ...... ............. . . ..........  133

9.4.3 - Influência da razão de refluxo (R) ....  133
9.5 - Composição do destilado final (X^) .............  136
9.6 - Energia requerida no refervedor (Q ) ........... ' 137
9.7 - Energia recuperada no refervedor (E^) .......... 137

9.7.1 - Influência da vazão de alimentação (V^). 140
9.7.2 - Influência da temperatura de alimenta­

ção (T^) .................................  141
9.7.3 - Influência da composição da alimenta­

ção (Cp) ................................. 145
9.7.4 - Influência da razão de refluxo (R) ....  147

9.8 - Energia recuperada no condensador (Ec) ......... 147
9.8.1 - Influência da vazão de alimentação (V^). 148
9.8.2 - Influência da temperatura de alimenta­

ção (T^) .................................  149
9.8.3 - Influência da composição de alimenta­

ção (Cf.)_ ....... ......................... 151



9.8.4 - Influência da razão de refluxo (R) ....  15 3
9.9 - Conclusão ......................................... 153

9.9.1 - Variação de Er e segundo o número de
efeitos ..................................  154

9.9.2 - Comparação entre os arranjos com duplo-
-efeito (ME^ e 1̂ 2  ̂ .....................

9.9.3 - Configurações de máxima e mínima econo­
mias ............................... *.....  156

9.9.4 - Consumos de energia não considerados ... 156
9.9.5 - Disponibilidades de energia não conside­

radas ....................................  15 7

CAPlTULO 10 - CONCLUSÕES E SUGESTÕES ....................... 159

REFERÊNCIAS BIBLIOGRÁFICAS ...... .................. ........ 164

APÊNDICES ............... ............... ....................... 167



SiMBOLOGIA



LETRAS ROMANAS

constantes de Antoine; segundo a equação (4.30).

submatrizes da matriz jacobiana; definidas pela 
equação (5.9)

segundo coeficiente virial; segundo a equação
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equação (4.17)
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ção (6.1)
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dor, em porcentagem; definido pela equação(8.12)

redução da energia requerida no refervedor, em 
porcentagem; definido pela equação (8.11)

vazão molar total de alimentação, na coluna ou 
no estágio n.

vazão molar total do componente i alimentado na 
coluna.

vazão molar do componente i alimentado no es­
tágio n

função discrepância do componente i, no estágio 
n, do tipo k
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pância; definido pelas equações (3.23) e (5.4)

fugacidade total na fase vapor

fugacidade do componente i, na fase vapor (V),na 
fase liquida (L), numa solução ideal (id), no
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energia livre de Gibbs

energia livre de Gibbs parcial molar do componen­
te i

energia livre de Gibbs de excesso

entalpias totais da fase vapor (V), da parte ide­
al da fase líquida (L) e da alimentação (F), no 
estagio n

entalpia ideal molar da fase líquida

entalpia molar de excesso da fase líquida

entalpia molar do componente i, puro, vapor (V), 
líquido (L)

matriz identidade; usada na equação (5.11)

matriz jacobiana; definida pela equação (5.2)

razão de equilíbrio de fases, do componente i, no 
estágio n; definida na equação (.3.11)

matriz quadrada, triangular inferior; ver equa­
ções (5.10) e (5.11)
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número de componentes
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terceiro arranjo de múltiplo-efeito
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estágio genérico

pressão absoluta do sistema

pressão crítica do componente i

pressão de saturação do componente i

pressão absoluta na coluna i; i = 1, 2, 3

energia a ser retirada no condensador, para a
^destilação convencional; calculada pela equação

(3.9),

energia a ser retirada no condensador, para o ar­
ranjo em múltiplo-efeito k; k = 1, 2, 3

energia a ser retirada no condensador, para a cq- 
__ 4luna i, ã vazao de alimentaçao, V = 10 mol/h

energia requerida no refervedor, para a destila­
ção convencional; calculada pela equação (3,8)



energia requerida no refervedor, para o arranjo 
em mültiplo-efeito k; k = 1, 2, 3

energia requerida no refervedor, para a coluna i, 
_ _ 4à vazao de alimentaçao, V = 10 mol/h

constante universal dos gases ou razão de refluxo

vazão molar total da retirada lateral no estágio, 
na fase liquida (L) ou vapor (V)

vazão molar do componente i, na retirada lateral 
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temperatura absoluta do sistema
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v^  ̂ vazão molar do componente i na fase vapor, ori­
ginada do estágio n

volume parcial molar do componente i

W vazão molar total do produto de fundo

X vetor coluna com os (2M + 1) N variáveis; definido
pela equação (3.24)

x!n  ̂ fração molar do componente i na fase liquida, no
estágio n
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estágio n
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U matriz quadrada, triangular superior; ver equações
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pela equação (4.22)

precisão computacional
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RESUMO

O objetivo do presente trabalho ê realizar um estudo detalha­
do da técnica de destilação com múltiplo-efeito, voltado à eco­
nomia de energia, verificando a influência, no seu consumo de 
parâmetros tais como razão de refluxo, composição e temperatura de 
alimentação e pressão da coluna.

O sistema escolhido para ser usado foi o etanol-ãgua, destila­
do até a obtenção do azeõtropo.

Ê realizada a simulação de uma coluna de destilação conven­
cional, de múltiplos estágios. Como modelo termodinâmico para o 
cálculo do equilíbrio liquido-vapor foi usada a equação virial, 
com seus coeficientes previstos pelo método de Hayden e O'Connell 
para a fase vapor e, para a fase líquida, o método UNIQUAC. 0
problema matemático é solucionado pelo método de Newton-Raphsôn 
generalizado, através da tridiagonalização de sua matriz jacobia- 
na. 0 sistema de simulação ê o mais geral possível, permitindo que 
a particularização, com a especificação do número e tipo dos com­
ponentes, seja levada a efeito a nível de dados de entrada.

O estudo está restrito â destilação com duplo e triplo efei­
tos simples, sem integração material entre as colunas.

Os resultados obtidos em três arranjos são muito promissores, 
já que apontam reduções na quantidade de vapor de aquecimento,sem­
pre superiores a 40%, para o duplo-efeito, e a 54% para o triplo- 
efeito. Por outro lado, para a economia da água de refrigeração,os 
ganhos ultrapassam sempre, respectivamente, 49 e 67%.

As pressões envolvidas são próximas da atmosférica e verifi­
cou-se que os resultados são independentes da vazão de alimentação.
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ABSTRACT

The purpose of this investigation is to conduct in depth a 
study of the subject of multicomponent distillation, with saving 
of energy, verifying the influence, in the consumption of 
constants such as reflux ratio feed composition and temperature 
and column pressure.

The system selected to be used was the ethanol-water 
distillate untill the obtaintion of the azeotropic.

The simulation of a conventional multiple stage column is 
investigated.

The virial equation, with predictable coeficients, by the 
method of Hayden & O'Connell for vapor and liquid phase by the 
UNIQUAC method was utilized as thermodinamic model to calculate 
the liquid-vapor equilibrium. The mathematic problem is solved 
by the method of Newton-Raphson, by means of tridiagonal Jacobian 
matrice form. The simulation system is the most General possible, 
allowing that a particularization with number and type of 
components specification, be conduct of input data level effect.

The study is restricted to simple and double effect 
distillation without material integration between the columns.

The results obtained in three systems are very promissing, 
since they indicate reductions in the amount of heating steam 
always superior to 40 and 54% to double and triple effect 
respectively. On the other hand, to save refrigeration water, the 
yields always exceed 49 and 67% respectively.

It was verifyed that the results are independend of the feed 
ratio and the pressures envolved are close to the atmospheric 
value.
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1.1. Importância do Trabalho

Um perfil do consumo de energia Americano realizado pela
Merix Corp., com o apoio do Departamento de Energia, mostrou que
a parcela consumida diretamente por equipamentos de destilação 

15foi de 2.10 Btu em 1976. Isto representava aproximadamente 3% 
do consumo total de energia dos EUA naquele ano. Deste estudo ve­
rifica-se que uma redução de 10% na quantidade de energia usada na

5destxlaçao equivale a uma economia de 10 bbl/dia de oleo, ou a 
500 milhões de dólares por ano. Sob o ponto de vista da indústria, 
a participação da destilação é ainda maior. O mesmo trabalho mos­
tra que se situa no intervalo de 25 - 40%, quando se considera 
apenas as indústrias químicas e petrolíferas.

Estudos realizados em outros países chegam â conclusões se­
melhantes. Como exemplo na República Federal da Alemanha estima-se que
60 - 80% da energia consumida na indústria química é usada para a

(14)geraçao de vapor . A maior parte deste vapor serve para aque­
cer os refervedores das colunas de destilação. Segundo outro tra-

(13)balho patrocinado pela indústria daquele País , esta parcela 
representa 6% de toda a energia consumida na RFA.

Pode-se supor que no Brasil o panorama não seja muito dife­
rente, graças ã grande importância que possui atualmente a in­
dústria do álcool para a sua economia.

Este excessivo consumo de energia pelos equipamentos de des­
tilação se deve à sua característica fundamental: uma grande 
necessidade de vapor de aquecimento aliada â baixíssima eficiên­
cia termodinâmica. Em casos extremos a eficiência termodinâmica 
pode ser inferior a 2^/^, o que significa que 98% da energia uti­
lizada no processo pode ser perdida por ineficiência no processo 
de separação ou perdas de calor.
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Este enorme consumo de energia concentrado numa única opera­
ção industrial, aliado ã sua ineficiência termodinâmica, passou 
a atrair os pesquisadores, principalmente após a crise de petró­
leo ocorrida na primeira metade da década passada. Assim, uma 
grande quantidade de estudos começaram a surgir, inicialmente pro­
pondo alternativas para a destilação e em seguida, analisando ca­
da uma delas. As principais técnicas alternativas propostas foram 
a extração líquido-líquido e a cristalização, entre outras, além 
de métodos para melhor aproveitamento da energia na própria des­
tilação, tais como a recompressão a vapor e a destilação com múl- 
tiplo-efeito.

A técnica da destilação com múltiplo-efeito tem interessado 
muitos pesquisadores e indústrias, uma vez que requer pequeno
investimento de capital e por ter mostrado, em todas as aná­
lises preliminares já levadas a efeito, ser uma possibilidade a- 
trativa para economia de vapor. No entanto, ainda não existe um 
trabalho que apresente um estudo detalhado da influência dos di­
versos parâmetros de projeto no seu consumo de energia. Isto se 
deve a que inicialmente se concentraram os esforços em métodos de 
melhor aproveitamento do calor que não exigissem modificações no 
processo. Como exemplo,a utilização do vapor de topo no aqueci­
mento prévio da alimentação. Uma segunda causa é permitir a des­
tilação com múltiplo-efeito uma grande variedade de arranjos, o 
que dificulta a seleção da melhor alternativa a ser estudada
em cada caso. Além disso, o esforço dos pesquisadores foi dividido 
entre as inúmeras alternativas propostas pela literatura.

\
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1.2. Objetivo do Trabalho

O presente trabalho visa suprir parcialmente esta lacuna. 
Realizar um estudo exaustivo da técnica da destilação com múlti- 
plo-efèito num arranjo simples, verificando a influência no con­
sumo de energia, de parâmetros tais como razão de refluxo, compo­
sição e temperatura da alimentação, pressão da coluna,etc.

0 sistema escolhido para ser usado neste trabalho foi o eta- 
nol-água, destilado até a obtenção do azeótropo. Isto porque des­
de que se passou a usar o etanol como combustível de veículos au­
tomotores, esta separação tem se revestido de especial interesse 
para o Brasil. Apesar da aparente autosuficiência das indústrias 
que o produzem, em função da possibilidade de originar-se todo o 
vapor necessário da queima do bagaço de cana, muitas das que fa­
bricam paralelamente o açúcar têm sentido problemas neste setor. 
Para elas, uma técnica de economia de energia na destilação pode 
ser muito importante.

A metodologia empregada é geral, possibilitando o estudo de 
quaisquer gutros sistemas, com 2 ou mais componentes, bastando 
para isso a substituição dos dados de propriedades termodinâmi­
cas .

1.3. Organização do Trabalho

Para uma apresentação mais clara o trabalho ê dividido em 
duas partes. A primeira lhe dá fundamentação científica e abran­
ge os capítulos 3 ã 6. A segunda desenvolve o estudo propriamen­
te dito e apresenta as conclusões finais.
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0 objetivo desejado, o estudo das colunas de destilação de 
mültiplo-efeito aplicadas ao sistema etanol-ãgua, exige a utili­
zação de um modelo de simulação de uma coluna de destilação de 
múltiplos estágios, que produza resultados de grande precisão e 
confiabilidade. No início do trabalho será descrito o método es­
colhido, baseado nas equações de balanço de massa e energia e nas 
equações de equilíbrio termodinâmico. A utilização dos balanços 
prato a prato evita as simplificações tradicionais dos métodos 
que antecederam a popularização da computação. 0 problema básico 
deste método ê dar origem a um sistema de equações não lineares 
de relativa complexidade. Uma vez que a computação eliminou a di­
ficuldade do grande número de cálculos necessários, muitos méto­
dos matemáticos foram desenvolvidos, baseados em iterações suces­
sivas. Por outro lado, com o objetivo de libertar-se da necessi­
dade de ter-se à mão, em todos os casos, um grande número de da­
dos experimentais, normalmente de difícil e dispendiosa obtenção, 
muitos modelos termodinâmicos foram criados de modo a se poder 
prever o equilíbrio de fases para uma grande quantidade de siste­
mas .

Os primeiros capítulos são, portanto, dedicados â apresenta­
ção da fundamentação matemática e termodinâmica que permitiu este 
estudo. Inicialmente, descrever-se-ã o modelo físico de uma colu­
na de destilação convencional, sob o ponto de vista da operação 
unitária envolvida (Cap. 3). Em seguida, será colocado o modelo 
termodinâmico que permitirá solucionar os problemas de equilíbrio 
(Cap. 4). No capítulo seguinte, será discutido o método numérico 
selecionado (Cap. 5).

No capítulo 6 concluir-se-ã esta fundamentação, apresentando 
os resultados obtidos no cálculo de colunas de destilação com o
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sistema etanol-água, descrevendo a influência, nos perfis obti­
dos, de parâmetros tais como a razão de refluxo, a temperatura de 
alimentação, composição da alimentação etc.

O restante do que é necessário para sedimentar esta parte 
do trabalho está colocada nos Apêndices A até E.

O modelo de simulação de uma coluna de destilação apresenta­
do nos primeiros capítulos ê, em seguida, aplicado ao princípio 
do múltiplo-efeito, de modo a produzir resultados que possam ser 
comparados aos de vima coluna de destilação convencional.

O primeiro passo ê a seleção de um número reduzido de alter­
nativas para o estudo. Esta seleção é realizada no capítulo 7,on­
de são descritos os tipos de efeitos apresentados na literatura.

Em seguida se introduz modificações no programa de cálculo 
da coluna, jâ elaborado, a fim de abranger as alternativas de
múltiplo-efeito selecionadas (Cap. 8). 0 algoritmo modificado é 
apresentado no Apêndice F.

A aplicação deste programa âs alternativas selecionadas,pro- 
duz uma série de resultados que são comparados aos de uma coluna 
convencional, já apresentados no capítulo 6. Esta comparação e 
sua análise subseqüente são o tema do capítulo seguinte (Cap. 9), 
onde se desenvolve o estudo comparativo dos rendimentos termodi­
nâmicos correspondentes a cada alternativa.

Finalmente, se apresenta a conclusão final e se propõem al­
guns temas possíveis para futuros trabalhos (Cap. 10).



De s t i l a ç ã o  com  m ú l t i p l o - e f e i t o  

An á l i s e  d a  L i t e r a t u r a
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Freshwater^^ apresenta um histórico da utilização do múlti- 
plo-efeito .na destilação, abrangendo o período anterior a 1950. 
Segundo ele, uma das primeiras propostas da utilização de colunas 
energeticamente integradas foi apresentada por Armengaud (1881), 
com o aquecimento de uma coluna de baixa pressão se originando do 
vapor de topo de outra. Savary (1901) sugere um sistema similar, 
com a diferença de que uma coluna operava com pressão 
superior a atmosférica. Entretanto aquelas propostas não a- 
presentavam um produto suficientemente enriquecido quando apli­
cadas ã destilação do álcool. Mariller (1913) propõe uma combina­
ção dos sistemas de evaporação e destilação. A combinação compor­
tava um evaporador de triplo-efeito acoplado a uma coluna de des­
tilação. Reich (1938) descreve um sistema similar.

(12) .Othmer apresenta em 1936 um estudo envolvendo o proces-,
so Vulcan vapor re-use na separação de diversas misturas com dois 
ou mais componentes. Num dos exemplos é usada uma mistura etanol- 
ãgua-aldeídos. São separações com baixa eficiência termodinâmica. 
0 autor observa que no sistema atual, quanto maior o refluxo, me­
nor a eficiência. No método utilizado a alimentação é fornecida 
integralmente ã primeira coluna (2,4 atm), que possui uma inte­
gração material com a segunda (1 atm) via produto de topo. Com 
isto,o refluxo é reduzido de R = 9 para R = 2, aumentado o rendi­
mento termodinâmico. Não há diminuição na quantidade de calor no 
refervedor, mas sim uma sensível redução na necessidade de refri­
geração do condensador. Os dados são apoiados num estudo do grupo 
de pesquisa e desenvolvimento da VULCAN COPPER COMPANY.

Bliss e D o d g e ^ 6  ̂ em 1949 e Latimer em 1967 estudam a
aplicação da técnica de múltiplo-efeito em colunas duplas e tri­
plas, especialmente para a obtenção de oxigênio do ar atmosféri-
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co. São técnicas criogênicas que se desenvolveram ã margem da uti­
lização da destilação em temperaturas superiores à ambiente.

O primeiro trabalho que descreve mais detalhadamente os ar­
ranjos em múltiplo-efeito foi escrito por Freshwater em 1951, 
restringindo-se porém à descrição de três casos. 0 objetivo do 
trabalho era apresentar alternativas ã destilação convencional 
e o autor concentrou-se principalmente em alternativas diferen­
tes dos métodos de múltiplo-efeito. 0 próprio processo descrito 
por Othmer, o Vulcan vapor re-use, é classificado como método 
indireto, isto é, como não sendo um múltiplo-efeito puro. Deste 
modo,o trabalho de Freshwater é provavelmente o primeiro que des­
creve uma destilação múltiplo-efeito pura. 0 autor inclusive de­
senvolve um rápido estudo para a separação do sistema etanol-água, 
partindo de uma primeira coluna à pressão atmosférica e conclui, 
que, por razões físicas, o número máximo dé efeitos neste caso se­
ria 4. No mesmo trabalho,analisa a eficiência termodinâmica na 
destilação convencional. Para os seus objetivos define a eficiên­
cia termodinâmica como a relação entre o consumo de vapor nos 
casos ideal e real, isto é:

E.
n = íoo x — —  (2.1)

Er

onde: n = eficiência termodinâmica
E^ = consumo de vapor no caso ideal 
E = consumo de vapor no caso real

E^ significa a quantidade de vapor cuja energia de conden­
sação é equivalente ã energia mínima necessária para a separa­
ção de uma mistura homogênea, que se identifica com a variação da
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energia livre de Gibbs entre os produtos e a alimentação. Assim, 
para se fazer a separação de uma mistura de dois líquidos A e B 
completamente miscíveis, em dois produtos, um contendo uma maior 
porcentagem de A e o outro de B que a mistura original, a energia 
necessária , supondo todas as soluções ideais, é dada por:

E. = - RT i
X1(XF ~ X2) ln fl + (1 - Xl} (XF - *2> ln 

*F(X1 " x2) (X1 - x2)

(1 - xx)
d  - v

*2(X1 - V  ln ^  + (1 - V (*l - V  ln l l - x2)
(xl - x2> *F (X1 - *2>

(2 .2 )

onde :
x , x, , x„ são respectivamente as frações molares do compo-*E X À

nente mais volátil A, na alimentação, 19 e 29 pro­
dutos .

Numa operação real o consumo de energia para a separação é 
muitas vezes 'superior a este valor. Assim sendo,a eficiência ter- 
modinâmica oferece apenas uma primeira indicação da dificuldade 
relativa de separação.

Sem mencionar como obteve o consumo de vapor para o caso re­
al (Er ), o autor apresenta valores de eficiências termodinâmicas 
para duas separações. Na primeira delas, partindo de uma alimen­
tação contendo Fenol e m-cresol, na concentração de 5 0% em peso 
de cada um, e chegando a um produto final com concentração va­
riando entre 90 a 98% em peso de Fenol, os valores da eficiência 
termodinâmica vão de 9,5 â 14,7%. Sendo que o primeiro valor cor­
responde ã concentração de 90%. No segundo caso, usando o sistema
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etanol-água e atingindo um produto de topo com 92% em peso de e- 
tanol (0,818 molar) e um produto de fundo com 0,1% (0,0004 molar), 
o autor relaciona os valores da eficiência termodinâmica obtidos 
à concentração da alimentação. Assim, para uma alimentação situa­
da no intervalo de 2 a 2 0% em peso de etanol, os valores da efi­
ciência termodinâmica se colocam entre 5,62 à 14,0%. Como conclu­
são do artigo é apontado um caso real na produção do álcool, onde 
a eficiência termodinâmica atinge valores de 1,9 a 3,8%. Estes 
dados mostram com clareza a ineficiência da destilação convencio­
nal como processo de separação.

O próximo estudo que cita a técnica de múltiplo-efeito apa-
(3)rece no capítulo 13 do livro de C. Judson King em 1971. Ali é 

desenvolvida uma análise das necessidades energéticas dos pro­
cessos de separação e discutida vima série de alternativas para a 
redução do consumo de energia. A técnica de múltiplo-efeito é uma 
delas, mas,o autor se contenta em apresentar alguns arranjos pos­
síveis, sem entrar em detalhes.

A partir de 197 6 começam a surgir em maior quantidade traba­
lhos envolvendo a economia de energia na destilação. Estes traba­
lhos incluem diversas alternativas e são o resultado da crise de 
energia ocorrida naquela década. Aparecem então algumas publica­
ções que apresentam estudos mais detalhados da técnica de múlti­
plo-efeito.

/ 1 O \O'Brien , num artigo datado de 197 6, apresenta um 
estudo da Du Pont Co., Wilmington, Del.,para a separação do sol­
vente xilol de uma mistura de compostos orgânicos. O processo es­
tava em operação naquela indústria, utilizando uma coluna de des­
tilação convencional. Com o objetivo de economizar energia, cal­
cula o consumo provável usando-se a técnica de múltiplo-efei-
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to e depois compara os resultados com o consumo real da plan­
ta em funcionamento. 0 autor apresenta um sistema em duplo-efeito, 
com uma primeira coluna â pressão média de 1015 mmHg e uma se­
gunda com vácuo de 415 mmHg (médio). 0 arranjo funciona com inte­
gração material e alimentação em paralelo na primeira coluna, co­
mo mostrado na Figura (7.3b). o calor total requerido foi de

6 622,2 x 10 Btu/hr que comparado aos necessários 37,6 x 10 Btu/hr
para o caso da destilação convencional equivale ã uma economia de
41% .

Em 1978, Mix e outros realizaram uma auditoria do consu­
mo de energia na destilação, comparando-o com o consumo total dos 
EUA e tentam, mostrar que as técnicas para conservação de energia 
podem ser muito mais utilizadas. Para isto,determinam as energias 
gastas nos refervedores para 2 9 compostos nas refinarias de pe­
tróleo e gás natural e para 131 compostos chave da indústria quí­
mica. Uma eficiência de 70% foi assumida na produção e utilização 
desta energia. Em continuidade,elaboram uma completa classifica­
ção dos métodos para conservação de energia, separando-os em dois 
grupos principais; métodos que não requerem modificações no pro­
cesso e métodos que requerem. A técnica de múltiplo-efeito é 
classificada como um método de uso mais eficiente de calor, mas 
que requer modificações no processo. Os autores procuram propor 
um critério preliminar para a seleção da melhor opção como função 
dos parâmetros do processo. No entanto este critério serve apenas 
para uma indicação inicial e são necessárias análises mais espe­
cíficas para cada caso. É interessante observar que os autores 
pertencem em sua maioria ã Merix Corp., Wellesley, Mass. e que 
portanto,trata-se de outro estudo encomendado pela indústria, ca­
da vez mais interessada em reduzir seu consumo de energia.
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R u s h ^ ^  em 1980 baseou-se em recente estudo feito pelo De­
partamento de Engenharia da Du Pont de Nemours & Co., Wilmington,
Del. para analisar algumas alternativas ã destilação convencio-

4 _nal. Utilizou a separaçao de 10 kg/h de uma solução aquosa de
dimetilformamida (DMF) em produtos de alta pureza. Na alternativa 
de destilação com múltiplo-efeito usou um esquema semelhante ao 
apresentado na Figura (7.6) , onde o vapor de topo da primeira co­
luna, ã pressão atmosférica, servia apenas para vaporizar a ali­
mentação da segunda, â 0,45 atm. Este resultado é possível já que 
o destilado da 1? coluna é água ã 100°C,enquanto que a alimenta­
ção da 2a, ã 0,45 atm, vaporiza na temperatura de 80°C. Obteve

- 1 2pelos cálculos preliminares uma recuperaçao de 15 0 x 10 J/ano, 
equivalentes ã US$ 88.10 /ano. Estes números colocam a técnica 
de destilação com múltiplo-efeito entre as melhores alternativas 
estudadas. Sua posição é melhorada ainda mais quando o autor ve­
rifica que é a que menor investimento inicial exige, o que a 
transforma numa das duas mais. viáveis. 0 autor considera que o 
retorno para as alternativas ã destilação convencional ainda não 
é atrativo (1980) mas que muitas Companhias o aceitam devido aos 
baixos custos.. Conclui que com o rápido desenvolvimento da tecno- 
logia de controle os riscos irão diminuindo e que os benefícios 
serão altos. Estima que 10 a 20% de toda a energia usadá na des­
tilação deverá ser economizada por operações mais eficientes de 
equipamentos já existentes. Aí está incluída a técnica da desti­
lação com múltiplo-efeito.

Nos anos seguintes o assunto passa a interessar intensamente 
os pesquisadores da República Federal da Alemanha, voltados no 
entanto para aspectos mais econômicos, tais como o investimento 
necessário para a implementação da técnica de destilação com múl— 
tiplo-efeito e,principalmente, o tempo para sua amortização, con-
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siderado o menor custo de manutenção envolvido. Nesta linha Wei3 
(19) publica um artigç ainda em 1980, analisando a utilização de 
colunas de diversos diâmetros integrados num sistema de duplo- 
efeito simples, para a separação metanol-água. Usa para a alimen­
tação e para os produtos as seguintes frações molares:

xp = 0,50 
xD = 0,99

*W = °'01

Com colunas cujos diâmetros variavam de 2,8 â 0,8 m, calcu­
la que o capital investido serã amortizado em torno de 10 a 14 
meses. Conclui que se consegue uma economia de 38% no consumo de 
energia. No estudo usou uma coluna com 5 atm integrada a outra 
à pressão atmosférica. .

(13) -Bahr e outros em 1981 continuam nesta linha.. Numa anali­
se econômica chegam a algumas conclusões preliminares:

1. É possível economizar vapor até 50%;
2. Os custos de reconstrução são maiores do que os de de­

senvolvimento;
s 1

3. Considerando a economia de vapor e os custos envolvidos, 
a economia global pode chegar â 30%;

4. Só é bom quando há rápida amortização do capital investi­
do, inferior a 1 ano;

5. As alternativas normalmente aumentam a necessidade de 
controle.

Após descrever a destilação convencional, os autores apre­
sentam uma série de alternativas envolvendo um melhor aproveita­
mento dos calores da coluna e, conseqüentemente, resultando numa 
economia de energia. Entre as alternativas apresentadas,os siste-
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mas de colunas de múltiplo-efeito aparecem em destaque. Os auto­
res afirmam que apresentam uma possibilidade atrativa de economia 
de vapor. Em seguida apresentam alguns estudos mais detalhados.
0 primeiro envolve a separação de uma mistura Benzeno-Tolueno-Xi- 
leno. Foi utilizado um triplo-efeito semelhante ao representado 
na Figura (7.5), com integração material. As colunas funcionam 
nas pressões de 2,5; 1,5 e 0,4 atm e produzem respectivamente Xi- 
leno, Tolueno e Benzeno. Segundo os cálculos, na situação mais 
favorável se consegue reduzir em 3 3% o consumo de vapor.

0 segundo exemplo apresentado é o da extração do Fenol na 
etapa onde é separado do diiso-propil-eter. 0 múltiplo-efeito é 
usado para aquecer a 2? coluna (baixa pressão),logo abaixo do 
seu estágio de alimentação. Os autores apontam uma economia de 
37% de vapor e 20% de água fria, para pressões de 2,5 atm e 0,66 
atm. 'Além disso informam que o investimento é totalmente amorti­
zado após 7.000 horas de trabalho, 0,8 ano para funcionamento con­
tínuo .

Finalmente,descrevem uma modificação levada a efeito na VEB 
Leuna-Werke "Walter Ulbricht" para a separação de tima mistura me- 
tanol-água. É um duplo efeito com integração material, semelhan­
te à Figura (7.3b). As pressões são de 3 e 1 atm. Para uma produ- 
ção não especificada apontam uma economia de 3,3 x 10 Marco/ano.

Em 1983 apareceu outro trabalho originado da República Fede-
(14)ral da Alemanha. Schlüter e Schmidt discutem o perfil de con­

sumo de energia no seu País. A partir daí, colocam uma série de 
alternativas para a economia de energia na destilação, entre elas 
as colunas de múltiplo-efeito,usando diferentes pressões. O paper 
apresenta um método para otimizar combinações de colunas à dife­
rentes pressões, onde se integram retiradas de produto e alimen-
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tações. 0 aproveitamento energético não é mostrado. Ainda sobre o 
assunto de múltiplo-efeito ,descrevem um método para a separação 
do álcool de uma solução aquosa, usando 4 colunas em cascata com 
múltiplo-efeito, o que resulta, segundo eles, numa economia apre­
ciável. A pressão das colunas varia de 4,5 â 0,4 atm. Finalmente, 
mostram dois esquemas de sistemas com duplo-efeito, um dos quais 
usando a coluna de baixa pressão com recheio. Com estes exemplos, 
reafirmam a economia de energia. No caso que incluía a coluna de 
recheio,apontam uma economia de 0,8 x 10 Marcos/ano, para um

£
investimento de 1,2 x 10 Marcos. Isto é, amortização total do 
capital em 1,5 anos. Os produtos separados e suas quantidades não 
são citados neste caso.

Em 1984, Frey e outros estudaram o controle de colunas in­
tegradas (duplo-efeito). Os resultados indicam que as Colunas 
podem ser acopladas independentes dos parâmetros de projeto. Os 
estudos de sensibilidade mostraram que o controle é relativamente 
insensível ã variações de composição no destilado, mas é dramati­
camente afetado por variações na composição da alimentação e do 
produto de fundo. A pouca utilização de colunas de destilação in­
tegradas deve-se ã problemas de controle, que definem a operabi- 
lidade dos sistemas. A conclusão dos autores é que os sistemas 
de duplo-efeito simples, sem integração material, são mais facil­
mente controlados.

Deste levantamento bibliográfico observamos que, apesar da 
técnica de destilação com múltiplo-efeito ter sido várias vezes 
citada na literatura, normalmente o foi de modo bastante super­
ficial. A maioria dos autores estava interessada em detectar o
problema da energia e apontar alternativas para possíveis futu-

 ̂ v. -I i (13, 18, ros estudos. Como exceção, encontramos apenas os trabalhos
, que chegam a números mais precisos. Nenhum deles, no entanto,
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detalha a metodologia utilizada e se restringem sempre a apenas 
um resultado, insuficiente para uma avaliação satisfatória da 
técnica. Além disso,os três são trabalhos originados de pesquisas 
industriais, as quais tradicionalmente relatam na literatura a- 
berta unicamente alguns dos resultados parciais. Assim, ficamos 
apenas sabendo que em 4 casos,envolvendo arranjos e misturas di­
ferentes, obteve-se resultados que apontam economias de energia 
em torno de 33 ã 41%.

Fica então claro que,na literatura atualmente existente, fal­
ta um estudo detalhado da técnica da destilação com múltiplo-e- 
feito. Este será o objetivo deste trabalho. Para isto foi esco­
lhida a separação do sistema etanol-água que, além do interesse 
que tem despertado em nosso País, não é abordada detalhadamente an 
nenhum artigo. .

É interessante notar que a crise de energia iniciada no meio 
da década de 70 fez com que a economia de vapor na destilação dei­
xasse de ser um assunto apenas acadêmico. Esta observação nasce 
da análise da autoria dos trabalhos. Da série de publicações ini­
ciada em 197 6, 6 são de responsabilidade de Departamentos de Pes- 

\. I
quisa e Desenvolvimento de indústrias. Apenas o último, voltado 
para o controle, foi escrito por um grupo de pesquisa de uma Uni­
versidade. •



Mé t o d o  d e  c á l c u l o  d e  uma  c o l u n a  d e

DESTILAÇÃO MULTICOMPONENTE,
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3.1. Introdução

Apesar de,neste trabalho, estar-.se estudando um sistema biná­
rio, o sistema etanol-água, o método de resolução da coluna de 
destilação é geral e pode ser aplicado para qualquer número de 
componentes. Sua dedução, portanto, será a mais completa possí­
vel, para M componentes, supondo-se ,ainda,que em qualquer estágio 
possam existir alimentações ou retiradas de produtos.A particula­
rização para o sistema em pauta será levada ã efeito a nível de 
dados de entrada na execução do programa computacional.

Pode-se observar a generalidade da presente dedução pelo 
exame das figuras (3.1) é (3.2) . Na figura (3.1) é mostrado um 
esquema da coluna de destilação. Na configuração apresentada, a 
coluna possui N estágios, contando-se o refervedor e o condensa­
dor, e a possibilidade de alimentações e retiradas laterais de 
produtos em cada estágio (ver figura (3.2) ). O condensador é par­
cial, produzindo um destilado na fase vapor. No entanto, para os 
cálculos da destilação com múltiplo efeito, a coluna com maior 
pressão sempre utilizou um condensador total, para aproveitar ao 
máximo a energi-a disponível naquele ponto.

A nomenclatura para um estágio arbitrário n, é apresentada 
na figura (3.2).

Sendo M o número total de componentes e N o número total de 
estágios, incluindo o refervedor (n = 1) e o condensador (n = N),



Figura (3.1) - Coluna de destilação convencional
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Figura (3.2) - Nomenclatura para um estágio arbitrário na coluna
de destilação

onde: subscrito n: fluxo vindo do estágio n, n = 1,2 N.
i: componente i, i = 1,2 ... M.

V, L, F vazões molares totais na fase vapor, na fase 
líquida e na alimentação;

v, £, f vazões molares do componente na fase vapor, na 
fase líquida e na alimentação;

SV , SL vazões molares totais de retirada lateral na 
fase vapor e na fase líquida;

sV , sL vazões molares do componente na retirada late­
ral, respectivamente nas fases vapor e líquida;

H^, entalpias totais dos fluxos de vapor, líquido e
de alimentação.
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pode-se escrever por componente e por estágio relações matemáti­
cas originadas dos balanços de massa e energia e do equilíbrio ter­
modinâmico. Estas relações independentes devem ser satisfeitas 
para solucionar-se o cálculo da coluna e serão chamadas "funções
discrepâncias" F (n, i).K

3.2. Balanço de massa por componente (K = 1)

Da figura (3.2) obtém-se o balanço de massa para o componen­
te i

f- . + £  t . + v , . = v  . + £ . + sV . + sL . (3.1)n,i n+1 , 1  n-l,i n,x n,x n,x n,i

Considerando a composição das retiradas laterais iguais à 
composição dos fluxos de líquido e vapor que têm origem no está­
gio, a quantidade do componente i nas retiradas laterais de lí­
quido e vapor será, respectivamente

s LsL . = £ . (3.2)n,x Ln n,x

sv
sV . = --B- v . (3.3)n,x v n, x

n

assim, a expressão (3.1) pode ser escrita da seguinte forma

SL  sv
Fl(n,i) = (1 + — - ) ín_. + (1 + -J-) vnii - Vn__Xíi - ln+1<n - fn>i = 0 (3.4)

n

define uma das funções discrepâncias (K = 1).



onde :

F, (n,i) = F (L ; V •; SL ; SV; £ . ; £ n ; v . ; V , . ; f .) (3.4a)1 n' n n n n,x' n+l,i n,i n-l,x' n,x v-»***«*/

Observa-se que esta função discrepância apresenta dois casos 
particulares, no refervedor e no condensador.

no refervedor, n = 1
v . . = 0 n-1, x
Ln = = W (produto de fundo)

£ i  = ° 
no condensador, n = N + '

V = V.. = D (destilado) n N

No total, os balanços de massa produzem N.M relações.

3.3. Balanço de energia (K = 2)

Efetua-se um balanço térmico global do estágio n, a partir da 
figura (3.2), obtendo-se

F hF + L , hL > V , hV , = V hV + L hL + SV hV + SL hL (3.5)n n n+1 n+1 n-1 n-1 n n  n n  n n  n n

onde os h são as entalpias molares dos fluxos

fazendo



onde os H são as entalpias totais dos fluxos por unidade de tem­
po.

Para o líquido

hL = hid + hE <3-6b)

E -onde h e a entalpia molar de excesso, cujo calculo e apresenta­
do no apêndice D .

Portanto, de modo similar à fase vapor (eq. 3.6a ) e levan­
do em conta a entalpia de excesso, pode-se escrever

L hL = L hld + L hE (3.6c)n n n n n n

Fazendo agora

„L T ,idH = L h ( "3n n n

que é então a entalpia do fluxo de líquido referente apenas ã par­
te ideal, chega-se a equações da forma

L hL = HL + L hE í3-6e)n n n n n
HL

SL hL = SL —2— + ŝ * hE (3.60n n n L n nn

Aplicando-se este conjunto de equações (3.6a-f) no balanço 
térmico mostrado na equação (3.5) chega-se à
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que define a segunda função discrepância (K = 2).

No refervedor e no condensador é necessário incluir-se nos 
cálculos os calores que devem ser fornecidos e retirados para per­
mitir o funcionamento da coluna. As equações resultantes são:

sV
°R = 11 + + 11 * V7» Hí  - H2 - HI + (L1 + Sí> h?

- L2 hE (3.8)

SL SV
Qc (1 + ÍT) HN + (1 + vTT) HN " HN HN-1 + {LN + SN ) hN (3,9) N N

Assim as funções discrepâncias (K = 2) são da forma

F0(n) = F(L , V , SL, SV, HV , H**, HV ,, ,, hE, hE ,) (3.9a)2 n' n' n' n' n' n' n' n-1' n+1' n' n+1

e obtém-se um total de N funções.

.3.4 . Condições de equilíbrio com eficiência de estágio de Murphree 
(K = 3) \  5

A eficiência de estágio de Murphree é definida por:

n , = (3.10)n . i x
yn,i " Yn-l,i

onde yn ^ é a composição real de vapor produzido no estágio 
n.

*  ~yn ^ é a composição teórica de vapor que deveria ser 
produzido se o equilíbrio fosse atingido.
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Deste modo, o numerador mede a diferença efetiva na composi­
ção do vapor, com referência ao componente i, enquanto que o de­
nominador mostra qual seria a diferença máxima que poderia ter 
sido atingida. A diferença teórica é máxima, já que só ocorreria 
após atingido o equilíbrio de fases, eliminando-se todos os efei­
tos negativos, tais como os de arraste, mistura, geometria dos 
pratos, configuração dos fluxos e as próprias limitações de trans­
ferência de matéria e calor. Assim, a eficiência definida na 
equação (3.10)varia entre zero e 1.

O cálculo da fração molar teórica pode ser efetuado intro­
duzindo-se o conceito de razão de equilíbrio, K ., definida comon / x

*
K = -y-n 'A. (3.11)n,i xn,i

onde y e x são as concentrações de equilíbrio de fases termodinâ­
mico para o componente i. No próximo capítulo será descrito um 
modelo termodinâmico que permite prever a razão de equilíbrio 
a partir da qual, com o conhecimento da eficiência de Murphree, 
pode-se calcular as composições reais em cada estágio.

Aplicando a razão do equilíbrio, Kn na expressão (3.10) che­
ga-se a uma forma bastante conhecida para a definição da eficiên­
cia de Murphree

n = Yn,i yn-l,i (3.12)
n,i K . x  . - y , n,i n,i Jn-1,

As frações molares podem ser calculadas a partir dos fluxos 
que entram e saem de um estágio pelas relações

-ix . = (3.13a)
n , i  L

n
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v . = J*j± (3.13b)-''n.i V ' n

y = V 1'* (3.13o)
n-1

Após estas considerações, a expressão (3.12)pode ser rear- 
ranjada obtendo-se

n n i K n i + ( 1  "  n n i ) 5 ~ 1  '  ^  =  0 ( 3 * 1 4 >n,i n , i Ln n,i Vn

finalmente

£ . v .
F_(n,i) = n • K . V — + (1 - n .)V -.Ar.1./1, V .= o 3 '  n,i n,i n l n,i n Vn-1 n,;L

(3.15)

que define a terceira função discrepância (K =' 3).

Há N.M equações deste tipo

F (n,i) = F(n K V ; L ; V ; £ ; v , ; v .) (3.15a)o n, i n, 1 n n n—1 n,i H/1 n—±,i

3.5. Vetor das funções discrepâncias

A dependência das funções discrepâncias ficou definida nas 
expressões (3.4a) , (3.9a) e (3.15a). De suas análises, pode-se 
perceber que é possível diminuir o número de variáveis indepen- 
tes .

Inicialmente, verifica-se que os fluxos totais são variáveis 
dependentes dos fluxos dos componentes através de relações do
tipo \
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M M
L = l l . ; V = l V . (3.16)
n i=l n ' n i=l n,x

Em seguida, pode-se observar pelas equações (3.6a) e (3.6d)
que as entalpias totais dos fluxos HL , HV , HF , HV n , HL , , depen- ^ n' n' n' n-1' n+1 *
dem das entalpias molares de cada fase e dos fluxos totais de mas­
sa. Estes últimos já estão relacionados aos fluxos dos componen­
tes pelas equações (3.16). Quanto âs entalpias molares, sua análise 
é levada a efeito no Apêndice D. Chega-se ã equação (D.3) para 
a entalpia molar do componente i puro na fase líquida. Nela o ca­
lor específico médio é utilizado como constante, o que resulta
em uma dependência direta com a temperatura. Voltando a equação

i ci(D.l) a entalpia molar ideal da fase líquida, h , fica dependen­
te da temperatura (ĥ 1) e da fração molar. Mas •

£.
x = —  (3.17)
1 L

Assim, através da (3.6d) chega-se finalmente a

HL = HL U  ■; T ) (3.18)n n n,x n

Este mesmo raciocínio pode ser utilizado para a fase vapor, 
passando-se pelas equações (D.9) (D.l) (adaptada à fase vapor) e 

chegando-se ao mesmo tipo de dependência, isto é:

HV = HV (v .; T ) (3.19)n n n,i n

EQuanto ã entalpia de excesso na fase líquida, h , sua solu­
ção está na equação (D.8) onde depende da fração molar, da tempe­
ratura e dos parâmetros UNIQUAC q^, 0 j., x ̂ j (Apêndice B) . Da lei­
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tura do Apêndice B, conclui-se que o primeiro é constante para 
cada componente enquanto o segundo depende da concentração e o 
terceiro da temperatura. Deste modo pode-se escrever:

hE = hE U  . ; T ) (3.20)n n n,x' n

Passando agora ao estudo da razão de equilíbrio, ^ , defi­
nida na equação (3.11) , verificar-se-á no próximo capítulo que a 
mesma será calculada pela expressão (4.36). Da leitura dos Apên­
dices A e B e da análise das equações (4.20) f (4.29) e (4.31), 
chega-se ã seguinte relação de dependência:

K . = K . U  .; V .; T ; P) (3.21)n,i n,i n,i n,i n

Para finalizar, deve-se observar que algumas das variáveis 
listadas nas relações (3.4a) , (3.9a) e (3.15a) são dados conhe­
cidos. Está neste caso a eficiência de Murphree, onde se encon­
tram incluídos todos os detalhes construtivos não considerados 
nos balanços, tais como o afastamento entre os pratos, a altura 
dos vertedoros, os problemas de transferência de massa e calor, 
etc. Para os objetivos deste trabalho a eficiência de Murphree 
será considerada constante ao longo da coluna e igual para todos 
os componentes.

Além disso, neste trabalho também serão dados de entrada as 
vazões totais das retiradas laterais e das alimentações, a com­
posição e condições térmicas desta última e a pressão. Assim, a. 
dependência das funções discrepâncias por estágio e por componen­
te se transforma em
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F~(n) = F„ (£ , ; £. ; £ , . ; v . ; v , . ; T ) n,i n+l,i n,i n-l,x n (3.22)

FJn,i) = F.(£ v - ; v  . . ; T )3 ' 3 n,i n,i n-1,1 n

Que são as equações que devem ser satisfeitas por estágio e 
por componente. Nota-se que elas dependem em última análise ape­
nas dos fluxos de massa dos componentes nas fases líquido e vapor 
e da temperatura por estágio. As relações (3.22)podem ser rees­
critas em forma matricial, originando um vetor das funções dis- 
crepâncias

F (x) =
E1
1.2

^3

= 0 (3.23)

onde os F contém todas as equações de balanço do tipo K, de cada —K
componente e em cada estágio. Possui, portanto, (2m  + 1)N equações.

Ao vetor discrepância corresponde um vetor de incógnitas que 
é o seu vetor solução

x =
£
v
T

(3.24)

onde £ é um vetor que contém todos os £ ., com M.N elemen- ~ n,i
tos.

v é um vetor que contém todos os v ., com M.N elemen- — \ “ >i
tos.



T possui todas as T com N elementos

0 total de incógnitas é (2M + 1)N. As matrizes (3.23) e{3.24) 
caracterizam um problema algébrico formado por equações não li­
neares.

3.6. Conclusão

0 vetor discrepância (3.23) e seu correspondente vetor de va­
riáveis independentes (3.24) representam o problema matemático que 
tem que ser solucionado.

Algumas simplificações podem ser levadas a efeito nas equa­
ções .que o compõem, válidas particularmente para este trabalho.

Inicialmente, a eficiência de Murphree será considerada cons­
tante ao longo da coluna e igual para todos os componentes. As­
sim

i = 1 M
n = 1, 2 N

Da literatura selecionou-se uma eficiência de 70%, como
mais compatível com o sistema etanol-ãgua. Portanto

n = 0,70 (3.25)

No entanto, considerando que no refervedor obtém-se água
quase pura, sua eficiência será de 100% para todos os componen-
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n, . = 1  para i = 1, ... N_L r 1

Levando em conta agora :que as energias envolvidas no refer- 
vedor e no condensador, QR e Q , não são variáveis especificadas, 
mas sim a serem calculadas, as equações (3.8) e (3.9) serão subs­
tituídas respectivamente por

M
F (1) = l £, , - L., = 0 (3.26)
z i=l ' L

M
F2 (N» = V i  - LN = ° (3’27)

onde L,T = R V . sendo R a razão de refluxo.N N

As equações (3.8) e (3.9) serão agora utilizadas para o cál­
culo das variáveis Q e Q . Considerando que ambas se referem ax\ C
líquidos quase puros, o cálculo das respectivas entalpias de ex­
cesso pode ser desprezado em face aos demais termos. Deste modo, 
far-se-á

, E , E . E a
1 " 2 “ N

Os dois capítulos seguintes serão dedicados ã resolução do
problema de equilíbrio, K ., que aparece na função disprecâncian , i
originada da eficiência de Murphree (K = 3) e ã apresentação do 
método numérico que será utilizado para solucionar o vetor dis­
crepância (3.23) .

\
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4.1. Introdução

Conforme se observou no capítulo anterior, na dedução da
função discrepância originada da eficiência de Murphree (K = 3), 
surge um termo denominado razão de equilíbrio, Kn j_/ e definido 
pela expressão (3.11) . Este termo é a razão entre a concentração

* ~ r de equilíbrio na fase vapor, e a concentraçao na fase lx-
quida, xn por componente.

Este capítulo será dedicado â apresentação de um método a- 
poiado em modelos termodinâmicos para a descrição das fases vapor 
e líquida, que preveja o equilíbrio de fases e permita calcular- 
se a razão de equilíbrio por componente e por estágio.

O método aqui apresentado foi implementado como uma sub-roti- 
na do programa principal, de modo a ser acessado sempre que a
função discrepância acima . (K = 3) fosse calculada.

4.2. Ánálise termodinâmica da fase vapor

Lembrando que a energia livre de Gibbs ê uma das formas al­
ternativas mais úteis na Engenharia Química para se descrever um 
sistema termodinâmico, devido ao fato de ser uma função de variá- 
veis facilmente mensuráveis.

G = G(T, P, Nx, ... Nr ) (4.1)

Calculando sua diferencial total, para o caso de 1 mdl de 
um fluído puro, a T constante, chega-se a

dG = VdP (4.2)

para um gás ideal pode-se escrever
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dG = RT d ln P (4.3)

Com o objetivo de generalizar esta equação, tornando-a váli­
da também para os gases reais, pode-se substituir P por uma função 
f^ = f^(P, T), assim

(4.4)

onde :
f^ = fugacidade do componente puro (unidade de pressão) 

fase vapor.
na

O conceito de fugacidade se completa, se se considerar que 
ela deve ser igual à pressão quando o gás for ideal. Assim como 
rigorosamente um gás só pode ser considerado ideal quando a pres- 
são é nula, a definição de fugacidade é formada ainda pela se­
guinte expressão

(4.5)

Para uma solução, a fugacidade é definida para cada componen­
te através de duas expressões análogas

(4.6)
(4.7)

Na última expressão, a razao medeo afastamento da
idealidade, uma vez que só se atinge um comportamento semelhante
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-Vao ideal a medida que se aproxima de y\P para todos os compo­
nentes. É interessante então, utilizar .. aqui outro conceito, o 
de coeficiente de fugacidade, definido por esta razão.

(4.8)

Como a fugacidade tem as unidades de pressão, 4> é adimensio-
nal,

O problema de calcular o afastamento do equilíbrio na fase 
vapor exige uma forma de se prever o valor de cp para cada com­
ponente. Isto é conseguido considerando-se inicialmente que a 
equação (4.2) quando referida a uma solução deve utilizar grande­
zas parciais molares. Isto é

dG. = V.dP (4.9)

Combinando esta expressão com (4.6) se encontra

RT d ln fY = V.dP (4.10)

Derivando o logaritmo da expressão (4.8) vem

d ln f Y = d ln <J>. +. d ln P = d ln f
** v<V P

que levada em (4 .10)resulta

V.dP = RT (d ln <f>. + ^JL) i . 1  p
\

(T constante)
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Assim a equação resultante poderá ser integrada para obter- 
se uma expressão para c}k

(4.11)

onde R é a constante universal dos gases e
V± o volume parcial molar do componente i, definido da forma

(4.12)

A integração do 29 membro da expressão (4.11) necessita da
aplicação de uma equação P = P(V, T, n^, , ... nr ) • Existem
muitas expressões PVT na literatura que podem ser utilizadas. Uma
equação de grande confiabilidade, efetivamente uma das únicas que

(4)possui uma base teórica solida, e a equaçao do VIRIAL

Z E PV
RT

= 1 + B'P + C'P2 + D'P3 (4.13)

onde Z é o fator de compressibilidade,

Ou ainda

B C D Z = 1 + --- + --- + --- +
V V 3

(4.14)

sendo que os dois conjuntos de coeficientes estão relacionados da 
seguinte forma;

B' = B
RT

(4.15a)
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C» = C ~ b2 (4.15b)
(RT) 2

Di = D - 3BC + 2B3 (4.15c)
(RT) 3

etc.

Usando-se os métodos da mecânica estatística, pode-se atri­
buir um significado físico para estes coeficientes. Assim, o coe­
ficiente B está relacionado ás interações entre pares de molécu­
las ;ou enquanto C se relaciona ãs interações triplas,etc. Uma vez 
que as interações duplas são muito mais comuns do que as outras 
possibilidades, o mesmo ocorrendo com as interações triplas com 
relação âs restantes e assim sucessivamente, as contribuições 
dos. termos de ordem mais elevada diminuem rapidamente na série de 
Z.

Como conseqüência, a equação pode ser truncada com pequeno 
número de termos sem perder sua precisão. Eliminando-se os coe­
ficientes de ordem mais elevada a partir do terceiro, ela pode 
ser usada para sistemas sujeitos a baixas ou moderadas pressões e 
densidades. Por esta razão e sua simplicidade, quando usada ape­
nas com o segundo coeficiente e as faixas de aplicabilidade nes­
tas condições, foi a equação de estudo escolhida neste trabalho.

Reescrevendo (4.13)à luz destas considerações e combinando 
com (4 • 15a) obtémrse

Z = IX = l + IP (4.16)
RT RT

onde V é o volume molar, P é a pressão total, T é a temperatura
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absoluta e B é o segundo coeficiente do virial, sendo 
B = B (T, n^, nr )• É interessante observar neste ponto que
B é independente da pressão e da densidade. Para um sistema con­
tendo M componentes,a dependência de B com a composição é dada 
por

M M
B = y y y. y. B. . (4.17)y £ y . y . B. . 

i=i j=i 1 ]

onde B^j = B_.̂  que são os segundos coeficientes viriais cruzados,

A utilização das equações (4.11), (4.12) , (4.16) e (4.17)
permite encontrar uma expressão para o coeficiente de fugacidade 
em função dos segundos coeficientes viriais puros e cruzados.

p M
ln *1 = ÊT 12 Bij - BI <4 '18>

Para uma mistura binária

B = y2 Bll + 2yx y2 B ^  + y\ B ^  (4.17a)

Aplicando (4.17a) em (4.16) e derivando segundo (4.12) se encon­
tra

V. = —  + B - 2 y y. B . . (4.19)
1 P jíl 3 13

Substituindo finalmente em (4.11) e integrando, obtém-se a e- 
quação (4.18) na qual se pode reaplicar (4.17) . o resultado é
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In c(). = Z- [B. . - y2 6 . .] (4.20)1 RT li J j i j

onde 6- ■ = B. . - 2B. . + B . . 
ID ID DD

e B ^ , Bjj são os segundos coeficientes viriais puros respecti­
vamente dos componentes i , j .

A equação (4.20) permite calcular o coeficiente de fu­
gacidade nos casos já especificados. Outra restrição para a sua
aplicabilidade é a existência, na fase vapor, de componente for-

(2)temente dimerizado, como os acidos carboxílicos .

Reescrevendo a equação (4.8) de modo a explicitar a fugaci­
dade, obtêm-se

(4.8a)

Esta equação, em conjunto com a equação (4.20) / transforma
o problema do cálculo da fugacidade na fase vapor, na previsão 
dos segundos coeficientes viriais puros e cruzados. Torna-se ne­
cessária, portanto, a seleção de um método que permita fazê-lo,a- 
dequado ãs misturas binárias e que apresente uma boa precisão no
caso em apreço, ò do sistema etanol-água. O método mais usual é o

(6 ) — que utiliza as correlações de Hayden e O'Connell . A discussão
deste método é apresentada no Apêndice A. As correlações de Hay­
den e O'Connell exigem, como dados de entrada, para cada compo­
nente; a temperatura crítica T , pressão crítica P , momento di-O o
polar :y, raio médio de giro e um parâmetro de associação n .Além 
disso, é necessário para cada par binário, o parâmetro de asso­
ciação n ... Os parâmetros utilizados neste trabalho são apresen- 

1 3  \
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tados no Apêndice C.

Finalmente, a utilização da equação do virial truncada no 29
termo para o cálculo da fase vapor satisfaz o intervalo de vali-

(2 )dade previsto por Prausnitz (1957) e representado pela expres­
são seguinte

M
1 Y- P •rn i-l 1 Clp < Jí--- ------------ (4.21)M2 1 y. T . 

i=l 1 cl

onde Pc^ e T  ̂ se referem a pressão e temperatura críticas do com­
ponente i .

4.3. Análise termodinâmica da fase líquida

Desenvolvendo um procedimento análogo ao utilizado para a fa­
se vapor, pode-se encontrar uma expressão que permita calcu­
lar a fugacidade em fase líquida não ideal. Começa-se observando’’V
que as equações (4.6) e (4.7) são equações gerais, valendo para 
qualquer fase. Sua aplicação na fase líquida exige apenas a subs­
tituição do termo P (4.7) pela fugacidade f? num estado padrão es­
pecificado. Com esta substituição,ela passa a ser a definição do 
coeficiente de atividade, de modo similar a (4.8) . Assim passa- 
se a ter

dG± = RT d ln fj* (4.6a)

fLy __ Li- (4.22)
1 " x.f°
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A seleção do estado de referência como o do componente i pu­
ro, ã temperatura e pressão da mistura, transforma o denominador 
da fração acima na conhecida regra de Lewis-Randall para a defi­
nição de uma solução ideal. Por ela

fld = x. f? (4.23)
1 1 1

Após esta observação pode-se concluir que o coeficiente de 
atividade Yj_ tem, na fase líquida, a mesma característica do coe­
ficiente de fugacidade na fase vapor. Mede o afastamento da idea­
lidade. Portanto, para o cálculo da fugacidade na fase líquida, 
necessita-se. da fugacidade no estado padrão, f ?, e do coeficiente
de atividade w. .'i

É necessária inicialmente uma definição rigorosa do estado 
padrão selecionado, uma vez que o mesmo é arbitrário e muda con­
sideravelmente em função da referência adotada. Um procedimento 
usual ê escolher como estado de referência o componente i puro, à 
temperatura e pressão do sistema^^. Este será o procedimento ado“ 
tado neste trabalho. Pode-se agora escrever a relação

■C° .csf . = f . exp i i ^
rP V,

—  dP 
ps RT 
i

(4.24)

onde, para o líquido puro, à temperatura T do sistema, 

P? é a pressão de saturação
s ~f^ e a fugacidade na saturaçao 

V\ é o volume molar líquido.

O termo exponencial nesta equação é chamado de termo de
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correção de Poynting, POY. Nas baixas pressões consideradas neste 
trabalho, a dependência do volume com a pressão pode ser negligen­
ciada, então:

POY = exp <P ~ Pí> Vi 
RT

(4.25)

Ainda no domínio deste trabalho, os termos (P - P.) e V. são 
muito pequenos diante de RT, tornando a fração da equação (4.25) 
próxima de zero. Em conseqüência, POY aproxima-se da unidade e 
pode ser desconsiderado. A equação (4.24) sofre portanto uma sim­
plificação e se transforma em

f° = fs i i (4.26)

pela definição do coeficiente de fugacidade(4.8 ) encontra-se

fS = cj)S P? i i i (4.27)

s -onde cf>̂ e o coeficiente de fugacidade do componente i na satura­
ção.

Utilizando as equações (4.27) , (4.26) e (4.22) chega~r.se a 
uma nova expressão para a fugacidade na fase líquida

.cL - , s sf. = y . x.- .0 . P. i ' i i ri i (4.28)
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4.3.1. Cálculo de <f>̂

0  coeficiente de fugacidade de um componente puro, na satu­
ração, pode ser calculado mediante o procedimento descrito no 
item 4.2.

Basta retornar. à equação (4.20) e considerar. que, para 
um componente puro i, a fração molar y\ ê nula. Daí resulta ime­
diatamente que

ln <()f = B (4.29)
RT

onde: B ^  é o segundo coeficiente virial do componente i, puro,

4.3.2. Cálculo de P?

As pressões de saturação foram preditas usando-se a forma- abai­
xo da equação de Antoine.

B.
log.n P. = A, - --- ----  (4.30)

C. + T
1

Nesta forma e utilizando-se os valores das constantes obtidas
(4)na referencia , obtem-se a pressão em itmiHg e a temperatura em 

graus celsius.

Fazendo as necessárias manipulações para eliminar a base 10 
do logaritmo e para que se obtenha a pressão em atm (T em °C),che-
ga-se a

2.3026 B.
(4.31)P® = Exp

2.3026 B.
2.3026 (A± - 2.8808)------------

C. + T x
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4.3.3. Cálculo de y.____________ JL

As referências consultadas apresentam uma grande quantidade 
de modelos para o cálculo do coeficiente de atividade. Alguns des­
tes modelos são as equações de Wohl, Van Laar, Margules, Scatchad
e Hamer, Redlich e Kister, Wilson, NRTL, UNIQUAC. Os três últi-

~ ~ (4)mos sao os melhores quando se trata de utilizaçao computacional .
Ainda de acordo com a mesma referência, o método UNIQUAC (UNIver-
sal QUAsi Chemical) é o melhor para sistemas misclveis e requer

- (2 )apenas dois parametros (NRTL requer tres). Na referencia ele
é considerado tão bom quanto o de Wilson e melhor do que o NRTL. 
Foi o método selecionado para este trabalho. Seu detalhamehto é 
apresentado no Apêndice B. Como dados de entrada necessita para 
cada componente das medidas do volume e da área molecular de Van 
der Waals. Além disso, depende de dois parâmetros binários, AU.,
Os parâmetros utilizados neste trabalho são apresentados no Apên­
dice C.

4.4. Cálculo do equilíbrio líquido-vapor

A análise do problema de equilíbrio termodinâmico entre di­
versas fases, em sistemas multicomponentes, leva ao potencial quí­
mico como a força impulsionadora da transferência de massa. Assim,
especificamente para duas fases, líquido e vapor,e para um siste-

.-ií*
ma com dois componentes," pode-se dizer que o equilíbrio e atingi­
do quando

= yY (4.32)

Para os dois componentes.
-\
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Uma vez que y = ÕT, das equações (4.6) e (4.6a) se deduz 
facilmente que a igualdade das fugacidades é outra forma de se 
escrever o critério de equilíbrio. Assim

fL = fY (4.33)i x

A maior utilidade da equação (4.33) frente a (4.32) aparece 
quando se nota que já foi apresentada nos itens 1 e 2 deste capítu­
lo uma metodologia completa, através dos coeficientes de fugacida­
de e atividade, para o cálculo das fugacidades.

Aplicando em (4.33) as equações (4.8a) e (4.22) obtém-se

y. <j>. P = y. x. f? (4.34)-íx Tx 1 x x x

Pode-se, agora, definir uma nova grandeza, que se chamará de 
constante de equilíbrio

«o
K = yi = li__i (4.35)

1  x. 4>± P

Das considerações que já foram feitas no tópico anterior,po­
de-se usar a equação (4.28) no lugar da (4.22) na substituição a- 
cima. Com isto, a nova expressão para o fator de separação será

, s_,s
Yi ^i i i K. = — —  = - - -  -  ■ (4.36)

1  xi ■*i P

Considerando que se pode calcular pelos métodos descritos 
todos os termos do membro da direita, torna-se fácil calcular as 
concentrações de equxlxbrio em cada estágio de uma coluna de des—
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tilação. A fundamentação termodinâmica necessária para a simula­
ção de uma coluna de destilação fica assim estabelecida, na parte 
referente ao equilíbrio de fases.

4.5, Conclusão

Os modelos apresentados são de utilização bastante geral é 
foram testados durante a elaboração deste trabalho para vários 
sistemas. No entanto, o principal objetivo era verificar a exati­
dão deste modelo completo de previsão do equilíbrio de fases,pa­
ra o sistema etanol-água. Por esta razão, foi mostrada uma compara­
ção dos valores previstos com os dados T - x - y obtidos da lite-

(21)teratura . Trata-se da figura (4.1) . Os desvios entre os va­
lores previstos e os dados experimentais foram mínimos..

Pode-se afirmar, portanto, que a metodologia apresentada pro­
duz resultados bastante precisos quando aplicada ao sistema eta­
nol-água, em condições de baixas pressões e pequenas densidades.
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F R A iJ A u M U l_ A R - X — Y

FIG (4 .1) - EQUILIBRID LIQUIDO-VAPOR 
SISTEMA ETANOL-AGUA 
DADOS EXPERIMENTAIS DE 
STABNIKOV
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5.1. Introdução

Para a resolução do problema matemático caracterizado pelas 
equações (3.23) e (3.24), foi usado o método Newton-Raphson, es- 

^-pecialmente adaptado ao caso de torres com estágios.

Com o objetivo de facilitar a convergência na direção da so-
( 22 )luçao correta, Naphtali e Sandholm modificaram este metodo, 

através de um rearranjamento .da matriz Jacobiana. Esta preocupa­
ção se origina no fato de resultar o Jacobiano numa matriz muito 
grande, quando o problema envolve a destilação fracionada. Levan­
do em conta que são (2M + 1)N equações e igual número de incógni­
tos, para o caso em pauta, 2 componentes, supondo aproximadamente 
40 estágios, o Jacobiano seria uma matriz de ordem 2 00 x 2 00. Des­
ta forma, a avaliação de seus elementos pela eliminação ordinária 
de Gauss gastaria muito tempo de computação. P.orém, é possível, 
remanéjar as equações, dando origem a um Jacobianor em blocos de 
matrizes, com uma estrutura tridiagonal. Isto permite uma solu­
ção rápida, pela utilização da eliminação de Gauss, por blocos.

5.2. Detalhamento do método numérico

O método de Newton-Raphson possui como função de busca, a ex­
pressão seguinte:

J p+1 = xp - JP (X)_1 FP (X) (5.1)

rjS?.-
onde

XP ê a matriz das incógnitas, na iteração p;
X.p+^ a matriz das incógnitas para a iteração seguinte;
FP (X) a matriz das funções discrepância, na iteração p; 
J P (X) _ 1 a inversa da matriz Jacobiana.
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A matriz Jacobiana é formada pelas derivadas das (2M + 1)N 
funções discrepância, com relação ao mesmo número de incógnitas,

J(X)
3 F (X)
3 X

(5.2)

Considerando que esta matriz pode, facilmente, atingir a or­
dem 2 00 x 2 0 0 , é extremamente importante evitar o uso de sua in­
versa, já que o tempo de processamento inviabilizaria a utiliza­
ção do método.

Reescrevendo (5.1) , chega-se à

J p ( X) AX = - Fp (X) (5.3)

A simplificação de Naphtali e Sandholm leva em conta que, co­
mo se observa nas expressões (3.4) f (3.7) e (3.15), as funções 
discrepância do estágio n, são dependentes unicamente das variá­
veis dos estágios n-1, n, n+1. Deste modo, suas derivadas em fun­
ção das variáveis de todos os outros estágios são iguais a zero.

Tendo isto em mente, pode-se rearranjar as equações que com­
põem as matrizes (3.23) e (3.24) f obtendo para a primeira

F (X) =

F 1 (X) 
F 2 (X)

f n (X)

(5.4)
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onde
,nF (X) sao vetores funções discrepancia do estágio n, da 

seguinte forma:

Fn (X)

F1 (n, 1 )

F1 (n, M) 
F 3 (n, 1)

F 3 (n, M) 
F2 (n)

(5.5)

onde
F^ (n, i) é a função discrepância do tipo k, .no estágio n, 

do componente i .

E, para o vetor das incógnitas

X =

* 1

—2

— N

(5.6)

onde
X é o vetor das variáveis independentes do estágio n 7 com 

os elementos na seguinte ordem:
-n
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- i n, 1

n

vn,M

(5.7)

Calculando agora o Jacobiano, a partir do vetor das funções 
discrepância (5.4) e agrupando as derivadas em blocos, chega-se 
a seguinte matriz tridiagonál:

J(X)

Bx C1 0 0 0

a2 b2 c2 0 0
0 A 3 B3 c 3 o

0 0

0

0

0

0

0

0 0 

^N-2 BN-2 CN-2 0
0

0

^ - 1  bn-i Si-:
o a n bn

(5.8)

onde

n
3Fn (X)

9Xn _ 1
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B n
3 Fn (X)
3 X

9Fn (X)
n 8 Xn+ 1

(5.9)

Em que A , B , C são submatrizes da matriz Jacobiana e re- ^ n' n' n
presentam todas as derivadas parciais das funções discrepância do 
estágio n, que podem ser diferentes de zero.

A matriz tridiagonal J(X) pode ser aplicada ao método New- 
ton-Raphson através de sua inversa. No entanto, ê mais simples' 
utilizar uma decomposição triangular, mais precisamente, a fato- 
ração em Lü. Nela é assumido que uma matriz quadrada pode ser 
escrita como o produto de uma matriz triangular inferior, L, e 
uma matriz triangular superior, U, na ordem

j(x) = ua (5.10)

A decomposição pode ser realizada segundo o método de Doo­
little, onde se considera que a diagonal principal da matriz L 
é composta por matrizes identidade, I.

Escrevendo portanto as matrizes triangulares como:

\
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L =

I 0 0 0 • • • • 0

$2 I 0 0 • •

0 ^3 I 0 • •

0 eN_ i 1

g N .  1

(5.11)

U =

al C 1 

0 a~
0

c.

a3 C3

° aN-l Sí-]
0 aN

(5.12)

e solucionando-se o sistema representado pela equação matricial 
(5.10) , chega—se as seguintes relações de recorrência para 
a e 3

,A. = a . , 3. i í-l i

Bi =■ Bi ci - i + ai (5.13)

Após estas manipulações, a expressão matricial (5.3) pode 
ser escrita como:

ÜP AX = - FP (X) (5.14)\~



56

que é resolvida sem maiores dificuldades, através do método de 
eliminação de Gauss.

5.3. Cálculo dos valores iniciais para as variáveis (Xo )

Para facilitar a convergência do método de Newton-Raphson, o 
programa calcula valores iniciais para as variáveis, compatíveis 
com o sistema. Os fluxos totais são estimados, considerando que 
sejam constantes, de estágio em estágio, para cada seção da colu­
na .

Para o estágio N, os fluxos de líquido e vapor são calcula­
dos por:

V S  = D (5.15)

L° = RD

No restante da coluna pode-se usar as equações

FV
- L ^ 1  - Sn + - F2 » Fn (5-16)n

V° = V° + SV - FV n- 1  n n n

onde
FV
—  é a fração de vapor na alimentação do estágio n. 
Fn
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É importante ressaltar que, como Ln depende de ^n+ ,̂ o cálcu­
lo deve ser iniciado pelo estágio N-l.

A vazão de vapor do estágio N-l e de líquido, no estágio 1, 
são calculados por equações particulares

V £ - l  =  L S  -  F N  +  S N  +  S N  +  D  < 5 - 1 7 >

L° = L° - + F 1 - V° (5.18)

Conhecidos os fluxos totais, o cálculo para o dos componen­
tes é realizado pelas expressões

1 °  ■ = — -  L° (5.19)n,i r. n

v° . = -îi Vo (5.20)

onde

F^ é a alimentação total do componente i, na coluna,

N
Fi " ^  fn,i (5.21), n=l

F é a alimentação total, na coluna

MF = y F. (5.22)• i 1i = l
\
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As temperaturas iniciais para cada estágio são estabelecidas, 
considerando-se de que o perfil seja linear. Assim

onde
TT, TB são, respectivamente, as temperaturas supostas para 

o topo e para a base da coluna. Os dois valores são 
especificados anteriormente.

Uma melhor precisão nos valores-estabelecidos para TT e TB, 
aumenta a velocidade de convergência, reduzindo o tempo de compu­
tação. Para a coluna 1, ã pressão atmosférica os valores utili­
zados foram:

Já que são as temperaturas dadas na literatura, respectivamen 
te, para os pontos de ebulição da álcool azeotrópico e da água pu­
ra.

5 A., Regra de parada

0 programa calcula um resíduo, que é a soma dos quadrados das 
correções, para as variáveis independentes

TB + (TT - TB) (5.23)

TT 7 8 ,2°C

TB 100°C

T
N (2M+1) 

li = l
\

(AX±)2 (5.24)
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A regra de parada, com o sistema solucionado, é então

t  £ ô (5.25)

onde
ô é a precisão computacional.

Para os fins deste trabalho, os valores de <5 foram defini­
dos como 6 á 5. Normalmente, usou-se <5 = 0,01. No entanto, al­
gumas configurações exigiram valores mais altos, para possibili­
tar sua. convergência.

Análises realizadas durante o trabalho mostraram que os da­
dos utilizados não sofriam influência de aumentos razoáveis na 
precisão computacional. Assim, os valores de Q , Q , X, e das

R  C  Cl

temperaturas dos extremos, permaneciam inalterados mesmo quando, 
se utilizava valores bem mais elevados de ô, tais como, 6 = 1 0 0 . 
Isto se deve ao fato de que as vazões internas dos componentes são 
relativamente altas, frente ã precisão computacional e que suas 
modificações ocorrem, inicialmente, em torno do estágio de ali­
mentação. Deste modo, aumentos expressivos para x não modificam 
os valores das variáveis, no extremo da coluna. Este efeito pode 
ser comprovado pelo estudo dos perfis de temperatura e composi­
ção, no interior da coluna, apresentado no capítulo 6 .

5.5. Otimização do número de estágios (N)

A composição desejada no destilado, álcool na concentração do 
azeõtropo, só pode ser atingida com um número infinito de está­
gios. No entanto, à medida que este número vai aumentando, é cada
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vez menor a variação entre as composições, de estágio em estágio/' 
Há portanto um ponto, a partir do qual os custos derivados do
aumento no número de estágios (N), não compensam o enriquecimento 
obtido. Assim, torna-se necessário eliminá-los.

4
O programa utilizado neste trabalho elimina todos os está­

gios que não apresentam, para pelo menos um dos componentes, em 
qualquer fase, uma diferença na fração molar maior do que 0 ,0 0 1 , 

.quando comparada ao estágio anterior. Em outras palavras, o méto­
do consiste em comparar a fração molar por componente e por fase, 
em dois estágios consecutivos, de modo a computar o número de ve­
zes (r) em que todas as diferenças sejam menores que 0,001. Este 
valor ê subtração do número de estágios especificado e o programa 
retorna para nova iteração. O número mínimo de estágios ê atin­
gido quando r = 0 .

Portanto, quando

Xn,i - Xn-l,ll ' °'001 <5 -26>

para i = l , 2 , ...,M 
o estágio é eliminado.

Para evitar que a eliminação de um grande número de está­
gios, simultaneamente, caia ^baixo o valor de N mínimo, sõ são 
aceitos os resultados, quando precedidos de uma iteração onde 
r = 1 , isto é, só tenha sido eliminado um estágio.
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5 - 6. Conclusão

A utilização de uma estrutura tridiagonal para o Jacobiano 
diminui enormemente o tempo de processamento, permitindo o uso 
do método Newton-Raphson para sistemas com um número elevado de 
variáveis.

A pressão é um dado de entrada, no programa, o que exige a 
inclusão de uma sub-rotina iterativa, para o cálculo da pressão 
exata nos arranjos em múltiplo-efeito. Esta modificação será
descrita no capitulo 8 .

Um fluxograma resumido da aplicação do método numérico é
apresentado no Apêndice F .
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A n á l i s e  d o s  r e s u l t a d o s
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6.1. Introdução

Como conclusão da primeira parte do trabalho, será apresen­
tado neste capítulo um estudo da destilação convencional, através 
de seus perfis internos de temperatura e composição e por meio de 
uma análise do comportamento de diversos parâmetros. 0 objetivo 
é mostrar os resultados obtidos para o sistema etanol-água, de 
modo a comprovar a precisão do modelo de simulação utilizado e 
permitir sua comparação com os arranjos de múltiplo-efeito.

Para permitir esta comparação selecionou-se um determinado 
número de configurações que foram, em seguida, aplicadas ã desti­
lação convencional e a destilação com múltiplo-efeito. As confi­
gurações selecionadas foram o resultado da combinação dos valo­
res apresentados na tabela (6 .1 ) para os diversos parâmetros. 
Atingiram um total de 40 séries de valores diferentes..

Tabela (6.1) -Valores selecionados para os parâmetros C^, T^, R

cf
Tf R

í etanol: lágua Xf

1:15 0 , 0 2 0 2 20 20

1 : 1 0 0,0300 35 30
2:15 0,0454 50
1:05 0, 05 82 65

11:51 0,0625

onde C^ - Composição da alimentação (vol. etanol: vol. água) 
T^ - Temperatura da alimentação (°C)
R - Razão de refluxo

\x^ - Fração molar de etanol na alimentação
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Além disso definiu-se previamente outros valores e selecio­
nou-se opções que não foram modificadas em todo o trabalho. São 
as seguintes:

1. n = 0,70
A eficiência de Murphree foi considerada constante ao longo da
coluna e igual para todos os componentes, com exceção do re-
fervedor, onde usou-se ru . = 1 .'l,i

2. Alimentação no 69 estágio para todas as configurações. Esta 
opção está baseado em estudos preliminares e análise da lite­
ratura.

3. A vazão do destilado será sempre aquela necessária para conter 
todo o álcool alimentado, na concentração do azeótropo. Deste 
modo, será calculada pela expressão

D _ vazão molar do álcool alimentado (6 .1 )
0,895

4. A pressão de operação para a coluna convencional será a atmos­
férica, P = 760 mm Hg.

5. Uma única alimentação no estado líquido subresfriado, com tem­
peraturas variando de 20 ã 65°C.

6 . Nenhuma retirada lateral.

7. Vazão de alimentação igual para todas as configurações,
4= 10 mol/hora.
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6 .2 . Perfil de temperatura

Os perfis de temperatura encontrados no cálculo de uma colu­
na de destilação, para a separação do sistema etanol-água, são 
mostrados nas figuras (6.1a até f). De suas análises, observa-se que 
as variações substanciais entre dois estágios encontram-se na re­
gião do segundo ao décimo estágio. Ou, dito de outro modo, em 
torno do prato de alimentação (69 estágio). Isto se deve ao fato 
de que a composição e condições térmicas da alimentação a situam 
exatamente na região da coluna onde é maior o enriquecimento pra­
to a prato.

A região após o 129 estágio não é mostrada, pois nela é mí­
nima a variação entre estágios contíguos. Como exemplo, basta ob­
servar que na configuração^, vista na figura (6 .1 a), a varia­
ção total nesta região foi de 0,30°C, dando uma média de 0,012°G 
por estágio. Isto se aplica às outras configurações, visto que 
todas apresentam resultados similares.

Das figuras(6.1a e b) pode-se concluir que, para as razões 
de refluxo usadas neste trabalho (R = 30; R = 20), é mínima a va­
riação do perfil de temperatura. As configurações IA, 1B, 17A e 
17B, foram calculadas com o único objetivo de ilustrar melhor a

v

influência do parâmetro 'razão, de refluxo1, nos perfis de tempe­
ratura e concentração. Nota-se que apenas para razões de refluxo 
baixas (R = 10) o perfil apresenta alterações substanciais, ape­
sar de que sempre na mesma região da coluna.

A influência da temperatura de alimentação no perfil de tem­
peratura é mostrada nas figuras (6 .1 c e d) e se resume a uma pe­
quena diminuição na temperatura do prato de alimentação e daque­
les que lhe são próximos. Esta diminuição não ultrapassa o máximo 
de 1 grau para uma variação de 45°C na alimentação. No caso das



66

configurações (21) e (24), sendo maior a concentração de etanol 
na alimentação, maior é a vazão de destilado produzido e, para 
uma mesma razão de refluxo, maiores são os fluxos de líquido e 
vapor no interior da coluna. Frente a este grande fluxo, a per­
turbação no perfil causada pela alimentação fica bastante minimi­
zada. Observa-se na figura(6 .ld) que este fato leva a uma dife­
rença apenas perceptível no 69 estágio.

Por outro lado, observa-se claramente que, apesar de uma
grande estabilidade nas temperaturas extremas, mantida a vazão do 
destilado correspondente ã separação de todo o álcool alimentado, 
na concentração do azeótropo, o perfil ao longo da coluna sofre 
substancial variação em função de modificações na concentração da 
alimentação (Fig. 6 .le e f).

Considerando que o álcool tem um ponto de abulição mais bai­
xo que o da água, é natural que um aumento na sua concentração 
diminua as temperaturas internas da coluna.

Finalmente, análises preliminares mostraram que o perfil de 
temperatura não é influenciado por variações na vazão molar da 
alimentação, mantidas constantes sua composição e temperatura.

Todas as configurações utilizadas neste trabalho mostraram 
resultados similares, os quais estão totalmente de acordo com as 
considerações feitas.

<

6 .3 . Perfil de composição

Neste item são discutidos os perfis de composição ao longo 
da coluna de destilação. As figuras (6.2) ilustram as carac­
terísticas destes perfis. Observa-se que os dados de concentração
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complementam as conclusões tiradas no item anterior. Inicialmente, 
as figuras mostram uma elevada variação de composição na região 
situada entre o 29 e o 129 estágios, inclusive. Esta coincidência 
é facilmente entendida pelo exame da (Fig. 4.1) que apresenta 
a interdependência entre as composições nas fases líquida e vapor 
e a temperatura.

Com relação ã composição, no entanto, os estágios situado 
após o 129 apresentam uma variação mais pronunciada do que no ca­
so da temperatura. Comparativamente, a variação total nesta re­
gião para a configuração (1), Figura (6.2a) é de 0,146 que é ra­
zoável quando se considera que a fração molar da alimentação era 
apenas de 0,02 02 . Na figura (4..1) pode-se observar que após uma 
fração molar x = 0,70, quase não existe mais variação de temperatu­
ra.

Nota-se que o perfil de composição não sofre apreciavéis
modificações quando se passa a razão de refluxo de 30 para 20. 
(Fig. 6.2a e b).por outro lado, é mais sensível ãs modificações da 
composição da alimentação, como se pode notar nas figuras seguin­
tes (6 .2c e d).

Finalmente^a figura (6.2e)mostra que as variações originadas 
de mudanças na temperatura de alimentação não são perceptíveis nes­
ta escala.

6.4. Número de estágios de equilíbrio (N)

0 número de estágio de equilíbrio (N), já otimizados, na-
forma como foi preparado o método de simulação usado neste tra­
balho, pode ser influenciado unicamente pela temperatura de ali-
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mentação (T^), pela composição da alimentação (C^) e pela razão 
de refluxo (R). Apesar de não ter sido utilizadas alimentações com 
diferentes vazões, estudos preliminares mostraram que o número 
de estágios independe deste parâmetro.

6.4.1. Influência da temperatura de alimentação (T^)

Nas condições deste estudo verifica-se, como é mostrado na 
tabela (6.2) que o número de estágios (N) não sofre efeitos de 
modificações na temperatura de alimentação. Pelo menos nas condi­
ções de alimentação de líquido sub-resfriado, com temperaturas 
variando de 20 ã 65°C, â pressão atmosférica.

Tabela (6.2) Influência da temperatura de alimentação (T^) no'
número de estágio (N)

Configuração Tf (°C)

Cf R 2 0 35 50 65

1:15 2 0 40 40 40 40
30 38 3 8 38 38

1 : 1 0 2 0 40 40 40 40
30 37 37 37 37

2:15 2 0 39 39 39 39
30 , 37 37 37 37

3:15 2 0 39 39 39 39
30 37 37 37 37

\
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6.4.2. Influência da razão de refluxo (R)

Da análise da figura (6.3) constata-se facilmente que um au­
mento da razão de refluxo {R ), tem como conseqüência uma diminui­
ção no número de estágios de equilíbrio.

Este efeito se torna claro quando lembramos a construção
gráfica do método McCabe-Thiele. Como o coeficiente angular da

_ Rlinha de retificação é ----- , e considerando que
R + 1

lim — ——  = 1  (6 .2 )
R + 1R -* oo

percebe-se que a medida que R aumenta mais nos aproximamos do nú­
mero de pratos mínimos. Portanto, os resultados estão de. acordo 
com a teoria conhecida de destilação.

6.4.3. Influência da composição da alimentação (C^)

Da mesma figura (6.3) tira-se que um aumento na concentração 
do mais volátil (etanol) na vazão molar de alimentação, tem como 
efeito uma diminuição do número de estágios. Este resultado tam­
bém era esperado já que como se depreende da análise da figura 
(6.4) um aumento da concentração do mais volátil desloca o ponto 
x^ para a direita. A conseqüência é que, mantidas as mesmas con­
dições técnicas da alimentação, as linhas q resultantes são pa­
ralelas e o ponto de encontro entre as retas de retificação (r)e 
esgotamento (e) afasta-se da curva de equilíbrio. Este fato dimi­
nui o número de estágios necessários para uma dada separação. No­
ta-se que esta análise considera que as concentrações x^ e x^
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Figura (6 .

Figura (6 .
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3)-Variação do número de. estágios com a composição da 

alimentação, para duas razões de refluxo.

4) -Diagrama X-Y no equilíbrio líquido-vapor.
Deslocamento do ponto de encontro das linhas de
operação, com variações na composição da alimenta­
ção .
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permanecem constantes, como efetivamente acontece no método que 
utilizamos para solucionar o problema da coluna de destilação.

Pode-se observar ainda que, para as variações de concentra­
ção usadas neste trabalho, o deslocamento do ponto é pequeno 
e portanto a variação de N também o é. Consideração que está per­
feitamente de acordo com a figura (6.3).

6.5. Razão entre o calor fornecido no refervedor (Q„) e o calor
-  -  ■ -  .  , .  -  - , .  .  , , R----------------------------------------------------------------------------

retirado no condensador (Q„)" 1~'* c

Além do conceito de eficiência termodinâmica, definido pela
expressão (2.1) é interessante estudar-se a razão Q_/Q , como ou-R C
tro parâmetro capaz de medir a eficiência da coluna. A razão re­
ferida é útil na medida que mostra quanto do calor fornecido ' no 
refervedor é efetivamente usado na separação dos componentes e 
quanto é devido apenas âs características da destilação fracio- 
nada.

A parte do calor fornecido no refervedor e não utilizada in­
trinsecamente no processo de separação dos componentes é retirada 
no topo da coluna através do condensador e normalmente, desperdi­
çada como água quente. Para as indústrias é interessante operar
com o maior valor possível de QD/Q .R C

Antes de verificar a influência de parâmetros tais como T^, 
C e R na fração Q - / Q /  é importante observar que a mesma não£ R C
traduz uma medida absoluta de aproveitamento de energia, já que 
não leva em conta o calor fornecido à coluna por meio da alimen­
tação. Isto fica patente nas figuras seguintes.

‘A
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6.5.1. Influência da temperatura de alimentação (T^)

Da observação da figura (6.5) tira-se que a razão Qd/Q éR C

inversamente proporcional a temperatura de alimentação. Do comen­
tário final no item anterior se chegava a conclusão semelhante. 
Como a única variação está na temperatura de alimentação, as con­
dições do destilado permanecem constantes. Assim, a quantidade de 
calor que necessita ser removida no condensador não muda. Por ou­
tro lado, é preciso fornecer menos calor à coluna através do re- 
fervedor. Em conclusão, diminuindo-se o numerador e mantendo-se 
constante o denominador, o valor da fração diminui.

6.5.2. Influência da razão de refluxo (R).

A medida que aumenta a razão de refluxo, diminui o valor de 
Qr/Qc , já que aumenta a quantidade de calor a ser retirado pelo 
condensador, para a mesma vazão de produtos. As figuras (6.5) e
(6.6) mostram este efeito.

6.5.3. Influência da composição da alimentação (C^)

A figura (6.6) mostra que um aumento na concentração do mais 
volátil na alimentação diminui a razão Qd/Q . Este efeito é devi-

K C

do ao fato de que, para uma mesma vazão de alimentação, a quanti­
dade de destilado aumenta, levando ã uma maior circulação inter­
na, mantido constante o refluxo. Como conseqüência temos uma ne-
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cessidade de maior eliminação de calor no condensador, o que não 
é suficientemente compensado pelo aumento do calor fornecido ao 
refervedor.

6.5.4. Valores de Q„/Q„ obtidos no trabalho
—■ 1 R  C  '

Os extremos encontrados para os valores da razão Q^/Q foram
R  C

os da tabela seguinte:

Tabela(6.3)- Valores limites para Q„/Q„
R  C

Configuração n /n % do calor forneci­
do no refervedor e 
retirado no conden 
sador

N9 Cf T f R
Q R / Q c

8

17
1:15
3:15

20
65

20
30

1,320
1,029

75,7
97,1

Estes valores mostram o potencial energético existente no 
vapor de topo e que pode ser utilizado sem interferir no proces­
so.

6.6. Energia requerida no refervedor (Q^)----------------------------------K

Para os objetivos deste trabalho, é a energia requerida no 
refervedor (Q ) o parâmetro mais importante. Esta importância nas- 
ce do fato de ser ele o utilizado na comparação da destilação 
convencional com os arranjos em múltiplo-efèito selecionados. Su­
pondo que a alimentação seja decorrente de um processo e que,
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portanto,suas condições estejam previamente fixadas, é no calor 
requerido no refervedor que se concentram as tentativas para eco­
nomia de energia. Por esta razão,torna-se importante verificar 
seu comportamento frente ã variações de diversos parâmetros con­
troláveis. Neste tópico isto será verificado por meio de estudo 
das figuras (6.7) ã (6.10).

6.6.1. Influência da temperatura de alimentação (T^)

Fazendo um balanço energético global da coluna de destilação 
convencional, para o caso específico usado neste trabalho, obtém- 
se a seguinte expressão para QR

Q_ = H° + HW + Q - HF (6.3)
K. C

onde: os H são as entalpias totais respectivamente dos flu­
xos de destilado, produto de fundo e alimentação.

Lembrando agora que a alimentação é um líquido sub-refriado
cuja entalpia pode ser calculada pela equação (3.6a) onde, para

Fo presente caso, F e constante e h varia diretamente com a tem­
peratura; e que a variação da temperatura de alimentação não in­
fluencia a vazão, a temperatura ou a composição dos produtos da 
coluna, chega-se a conclusão que QR pode ser dado pela equação

Qd = - FhF + (H° + HW + Q ) (6.4)K. C

F ~Apesar de que h seja dado pela expressão (3 . 6b), para os
casos estudados a equação (6.4) tem o comportamento de uma reta,

\



88

com coeficiente angular constante.

Isto é mostrado.na figura (6.7) para três concentrações de 
alimentação e duas razões de refluxo. Constata-se que Q é inver- 
samente proporcional ã temperatura da alimentação e percebe-se 
então porque muitas vezes a vazão de topo é usada para seu pré- 
aquecimento, conforme é mostrado no trabalho de R u s h ^ ^  em 1980.

6.6.2. Influência da razão de refluxo (R)

A razão de refluxo é diretamente responsável pelo fluxo in­
terno da coluna. Mantido D constante, qualquer acréscimo em R tem 
como conseqüência um aumento na quantidade de calor a ser remo­
vida no condensador (Qc )•

Como Q pode ser calculado pela equação (6.3) e todos os ou- 
R.

tros termos permanecem constantes, uma rápida análise nos leva 
ã equação de uma reta, com coeficiente angular D . h^ , onde h^r r
é a entalpia molar do vapor de topo, constante.

É o que se verifica na figura (6.8),onde Q está plotado fren- 
te ã razão de rçfluxo.

A medida que aumenta a concentração do mais volátil na ali­
mentação, maior se torna a vazão de destilado (D) e conseqüente­
mente, o coeficiente angular da reta. Deste modo, uma variação de 
R influencia com maior intensidade as configurações mais ricas 
em etanol na alimentação. Para o caso limite deste trabalho,
C^ = 3:15, uma modificação em R, de 10 para 40, resulta uma ele­
vação de quase quatro vezes na energia requerida pelo refervedor.
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6.6.3. Influência da composição da alimentação (C^)

Partindo da consideração de que neste trabalho a vazão de 
destilado obtida ê sempre a que seria necessária para retirar 
todo o álcool na concentração do azeótropo, D varia diretamente 
com . Portanto, para igual refluxo, maior circulação interna na 
coluna e, conseqüentemente, maior quantidade de energia requeri­
da no refervedor.

Na figura (6.9) confirma-se esta conclusão, acrescentando-se
a observação de que Q aumenta com o refluxo. É natural que esteK.
efeito seja mais expressivo nas razões de refluxo mais altas. Pa­
ra R = 40, um aumento na concentração de etanol na alimentação de

f
2,9 vezes, corresponde a um acréscimo na energia requerida pelo 
refervedor de aproximadamente 2,7 vezes. Com R = 10, este valor 
seria de 2,5 vezes.

Na figura (6.10)é possível observar agora a variação da ener­
gia requerida para o refervedor, frente ã composição da alimenta­
ção, para várias temperaturas. Pode-se concluir que o efeito da 
composição da alimentação é muito mais pronunciado do que o da
sua temperatura.

V

6.7. Conclusão

De todas as considerações feitas neste capítulo, comprovou- 
se que o programa de simulação de uma coluna de destilação de
múltiplos estágios, produziu resultados satisfatórios, totalmente 
condizentes com a teoria.

As configurações apresentadas serão aquelas utilizadas nos
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arranjos com duplo-efeito. 0 objetivo é facilitar a 
do consumo de energia em cada situação.

comparação



S e l e ç ã o  d e  A l t e r n a t i v a s  n a  

De s t i l a ç ã o  com  Mú l t i p l o - e f e i t o
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7.1. Introdução

Considerando-se o processo mostrado na figura (3.1) , obser­
va-se claramente porque a destilação, apesar de ser uma operação 
unitária fundamentada no equilíbrio líquido-vapor e na transfe­
rência de massa, tem normalmente o calor definido como seu agente
. ~ (3)de separaçao

Além da torre propriamente dita, uma coluna de destilaçãofra- 
cionada é composta ainda de dois trocadores de calor. Um deles 
está situado na sua base, o refervedor, através do qual é forne­
cida a energia necessária para o funcionamento da coluna. Sua 
função é vaporizar uma porção do produto de fundo, de modo que 
esta parte reflua ao interior da coluna e aja como agente vapo­
rizador de parte do conteúdo do primeiro estágio. Este processo se 
repete no interior da coluna, de estágio em estágio, até atingir- 
se o topo do equipamento.

Agora o processo deve inverter-se. O refluxo deve ser líqui­
do, com a função de condensar os vapores que estão em ascensão 
no interior da coluna. Os vapores de topo passam então pelo se­
gundo trocador, denominado condensador, que deverá condensar ao 
menos a parte correspondente ao refluxo de topo.

Normalmente,o calor (Q ) é fornecido ao refervedor atravésR
de vapor de água superaquecido e retirado (Q^) no condensador, por 
meio de água fria. Estes dois calores são calculados neste traba­
lho pelas expressões (3.8) e (3.9).

No capítulo 6 foi possível observar que a razão Q^/Q^ si­
tuou-se sempre no intervalo (1,02; 1,32) e que sua média para as 
40 configurações estudadas foi

« W  1 ' 106c medio
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Isto significa que,aproximadamente,90% do calor fornecido no 
refervedor deve ser retirado no condensador para possibilitar o 
funcionamento da destilação convencional.

Considerando,agora,a grande participação que tem esta opera­
ção unitária nas plantas das indústrias químicas e petrolíferas 
(10, 11, 13)^ fica evidente o grande interesse na redução desta 
razão ou, em outras palavras, no aproveitamento da energia reti­
rada do refervedor.

O princípio do múltiplo-efeito se baseia no fato de que o 
produto de topo é inicialmente vapor, transportando portanto e- 
nergia nobre, na forma de calor latente, que facilmente pode ser 
cedida. O problema reside apenas em que o produto de topo é rico 
no componente mais volátil e portanto- está a uma temperatura in­
ferior ã base da coluna, onde se encontram líquidos pobres, neste 
componente. Assim, este calor não pode ser aproveitado diretamente 
no refervedor.

Ãs indústrias cabe a decisão de aproveitar no todo ou em
parte esta energia 'nobre' ou simplesmente desperdiçá-la na forma 
de água quente.

x._•a
Um efeito Òonsiste em aproveitar esta energia no próprio pro­

cesso de destilação,através da utilização de uma segunda coluna, 
ã pressão inferior à da primeira. O ponto de ebulição de uma mis­
tura cresce diretamente com a pressão. Este fato faz com que 
o vapor de topo da primeira coluna, ponto onde esta atinge sua 
menor temperatura, possa fornecer calor ã outra coluna, ã pres­
são inferior. Partindo desta idéia, muitos arranjos podem ser i- 
maginados, com o objetivo de chegar ã um melhor aproveitamento e- 
nergético.
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Os efeitos são contados pelo número de colunas acopladas e- 
nergeticamente. Cada efeito corresponde ã uma nova coluna. Por­
tanto, um duplo-efeito consiste em duas colunas acopladas.

7.2. Sistema de duplo-efeito simples

Este sistema consiste unicamente na utilização do condensa­
dor da primeira coluna (alta pressão) como refervedor da segunda 
(baixa pressão) (Fig. 7.1).Não há integração material.

As duas colunas têm funções idênticas: ambas separam o mesmo 
alimento em produtos relativamente puros. As únicas diferenças 
são as suas pressões. Manipulando-se as pressões das duas colunas 
pode-se conseguir que o vapor de topo da primeira tenha tempera­
tura igual ou superior ao produto de fundo da segunda.

Na situação da figura (7.1) é possível processar aproxima­
damente o dobro de um alimento,mantidas as mesmas condições tér-

(3)mxcas

7.3. Sistemas de duplo-efeito com integração material

As figuras (7.2), (7.3), (7.4) mostram com clareza a exis­
tência de inúmeras possibilidades na utilização do duplo-efeitò 
quando se promove, também,algum transporte de material entre as 
colunas.

Na primeira delas,observaitt-se 3 casos em que a coluna infe­
rior recebe a totalidade da alimentação. Na figura (7.2a) 0 pro­
duto de cabeça da primeira coluna é apenas parcialmente enrique-

\
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Figura (7.1) Destilação com duplo-efeito

Figura (7.3) Destilação duplo-efeito com integração material..
Alimentação em paralelo de produtos na primeira 
coluna.
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Figura (7.2) Destilação duplo-efeito com integração material
e alimentação em paralelo de produtos na segunda 
coluna
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eido no componente mais volátil. A segunda coluna é então alimen­
tada com este destilado, separando-o em dois produtos relativa­
mente puros. Neste caso, fica mais difícil processar o dobro de 
alimento por unidade de calor fornecido. Othmer (1936) sugeriu 
uma configuração similar com o objetivo de reduzir a razão de re­
fluxo R, da segunda coluna, de R = 9 para R = 2. Apesar de não 
haver diminuição no calor do refervedor, resulta uma redução sig­
nificativa na necessidade de refrigeração no condensador. Na fi­
gura (7.2b) a situação é modificada, passando a seção de esgota­
mento da primeira coluna a produzir um produto que ainda contém 
parte expressiva do componente mais volátil. É idêntica, agora, a 
função da segunda coluna, separar este produto em dois outros re­
lativamente puros. Finalmente,a literatura cita outra possibili­
dade mostrada na figura (7.2c) na qual se unem as duas anterio­
res (King, 1971; O'Brien, 1976). Neste caso,o intervalo de tem­
peratura da primeira coluna ê muito pequeno e em conseqüência ê 
também pequeno o grau de degradação da energia calorífica. Isto 
diminui a irreversibilidade do processo. Fora isto, disposições 
deste tipo foram sugeridas por Weiß (1980), como parte de arran­
jos de colunas para separação de múltiplos componentes.

Na figura (7.3) vê-se duas situações em que ocorre alimenta­
ção em paralelo na primeira coluna. Nestes sistemas, há necessida­
de de um gasto de energia adicional para comprimir o produto de 
fundo da segunda coluna antes de alimentar a primeira. Segundo 
O'Brien (1976) existe uma planta operando na Du Pont Co. para se­
parar xileno de outros compostos orgânicos.

Para completar, a figura (7.4) mostra um interessante exem­
plo no qual o produto de fundo da primeira coluna é reciclado ã 
base da segunda, onde sofre uma descompressão e complementa a
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Figura (7.4) Destilação duplo-efeito com integração material
e mesma alimentação .
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Figura (7.5) Destilaçao múltiplo-efeito com integração material
e alimentação em paralelo dos produtos nas duas 
primeiras colunas



quantidade de calor necessária ao seu funcionamento. Neste caso, 
todo o produto de fundo sai na segunda coluna.

10 3

7.4. Sistemas com múltiplos-efeitos

Como foi colocado na introdução deste capítulo, cada nova 
coluna acrescentada ao sistema representa mais um efeito. Assim, 
três colunas integradas energeticamente recebem a denominação de 
sistema de destilação de triplo-efeito. A figura (7.5) mostra um 
exemplo de múltiplo-efeito com integração material (Bahr, 1981). 
Neste caso,a integração se processa nos moldes da figura (7.3).

De um modo geral,os efeitos podem ser somados, aproveitan­
do-se sucessivamente os vapores de topo de cada coluna, até atin­
gir-se um limite físico. Freshwater (1951) nos apresenta um exem-' 
plo^2^  justamente na separação do sistema etanol-água, onde ini­
cia com uma coluna ã pressão atmosférica e calcula para o vapor 
de topo da quarta coluna a temperatura de 14°C. Conclui que a
adição de mais um efeito exigiria para o condensador da quinta 
coluna temperaturas inferiores a 0°C.

7.5. Outros tipos

O calor transportado pelo vapor de topo da primeira coluna 
pode ser aproveitado de diversos modos. Além dos já descritos, o 
vapor pode aquecer previamente a alimentação da segunda coluna, 
como na figura (7.6). Considerando a pressão mais baixa de fun­
cionamento desta coluna, pode haver uma boa diferença entre o

\
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ponto de ebulição de sua alimentação e a temperatura do vapor de 
topo da primeira coluna. Assim, esta alimentação pode ser com­
pletamente vaporizada. No entanto, este processo não elimina a 
necessidade de vapor de aquecimento no refervedor da coluna de 
menor pressão.

O múltiplo-efeito pode ainda ser associado a outras alterna­
tivas para a economia de energia, tais como a recompressão de 
vapor. Um exemplo desta associação é a dupla coluna Linde mostra­
da na figura (7.7). Sua disposição é tal que a coluna de baixa 
pressão está situada fisicamente acima da coluna de alta pres­
são. Deste modo,o princípio do múltiplo-efeito pode ser facilmen­
te praticado, com o condensador da coluna inferior sendo o refer­
vedor da coluna superior. Como algumas características temos ini­
cialmente que o alimento, ar a uma alta pressão, é empregado como 
meio aquecedor do refervedor; além disso, ó seu dèstilado (^ lí­
quido) é usado como refluxo da segunda coluna. O processo é des-

(3 16 17)crito detalhadamente nas referências ' '

1 .6 . Conclusão

O presente trabalho está restrito à destilação com múlti- 
plos-efeitos sem integração material. A seleção desta alternati­
va para o estudo da destilação múltiplo-efeito aplicada ao siste­
ma etanol-água é a mais lógica por várias razões.

Inicialmente, a seleção de uma alternativa não pode desconsi­
derar os futuros problemas de controle que ela produzirá. No es-

(15)tudo de Frey e outros (1984) fica claro que os sistemas de
múltiplo-efeito simples são mais facilmente controlados. Isto se
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Figura (7.6) Destilação com múltiplo-efeito na alimentação
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Figura (7.7) Dupla coluna Linde para a separação do ar
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deve a que a resposta à desvios na integração energética pura são 
mais rápidos do que ã desvios na integração material. Além disso, 
os sistemas de controle aumentam de complexidade à medida que
aumenta o número de interações entre as colunas.

Por outro lado,a integração material exigiria a utilização 
de equipamentos para a ligação de vasos de diferentes pressões, 
tais como compressores e expansores, o que sairia do escopo deste 
trabalho.

Além disso, uma vez tomada a decisão de produzir-se etanol 
na concentração do azeótropo no topo da coluna, foi necessário 
selecionar-se arranjos que produzissem o mesmo produto de topo. 
Isto normalmente não acontece em sistemas com integração material 
que produzem dois destilados.

Outra razão importante é que uma análise preliminar Inostrou 
que, quando há apenas uma alimentação, principalmente na coluna 
inferior, tal como na figura (7.2) não se consegue reduções muito 
significativas na quantidade de energia necessária ao primeiro 
refervedor. A economia fica por conta de outras vantagens, como 
menor necessidade de refrigeração e maior pureza dos produtos.

Finalmente^a utilização do múltiplo-efeito apenas para o
aquecimento prévio da alimentação, figura (7.6) não é economica­
mente tão vantajosa, enquanto que o caso mostrado na figura(7.7), 
a dupla coluna Linde, é excessivamente particular e está sufici­
entemente discutido na literatura.
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8.1. Introdução

Neste capítulo será realizado o detalhamento de cada arranjo 
em múltiplo-efeito selecionado para este trabalho. Com tal obje­
tivo serão definidas algumas de suas características fundamentais 
e apresentados os detalhes da integração de suas colunas.

Algumas decisões iniciais foram tomadas, entre as quais a 
forma de funcionamento dos trocadores de duplo-efeito.

Em seguida são detalhadas as sub-rotinas adicionadas ao pro­
grama principal, para possibilitar o cálculo das pressões de ope­
ração das colunas, das respectivas vazões de alimentação e das energias envol­
vidas em cada arranjo. Finalmente, são definidos os parâmetros 
que permitirão a comparação entre os arranjos em múltiplo-efeito 
utilizados e a destilação convencional.

8.2. Decisões preliminares

Inicialmente, foram tomadas as seguintes decisões:

1. Inexistência de integração material entre as colunas

Como foi decidido na conclusão do capítulo anterior, cada 
coluna integrante de um arranjo em múltiplo-efeito receberá a
mesma alimentação, com referência â temperatura e composição. Do 
mesmo modo, a vazão de destilado de cada coluna será sempre cal­
culada pela expressão (6.1) . Isto ê, não serão levadas em conta

• iiSÜf

as possíveis variações na concentração do azeõtropo, derivadas 
de mudanças na pressão.

2. Uma única vazão de alimentação

Para facilitar a comparação entre as energias envolvidas nos
\
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arranjos em múltiplo-efeito e na destilação convencional, a ali­
mentação mo.lar total serã sempre,

= 104 mol/h (3.1)

Desta maneira, serã necessário, para cada combinação de ar­
ranjo e configuração, dividir esta vazão total entre as colunas 
envolvidas, na proporção exata para permitir o funcionamento do 
sistema.

3. Apenas dois produtos finais em cada arranjo

Neste trabalho não serã considerada a temperatura final dos 
produtos da destilação mas, importam suas vazões e composições. Para 
uma melhor comparação nas composições, principalmente do destilado, 
os produtos, conforme o seu local de origem nas colunas, serão uni­
dos numa só vazão. As composições resultantes serão então calculadas,pa- 
;ra permitir a comparação direta dos resultados de cada configuração.

4. Os trocadores de duplo-efeito funcionam como um estágio 
teõrico

Um trocador de duplo-efeito receberá dois fluxos, â mesma 
temperatura, nas condições de liquido e vapor saturados. Nele ha­
verá apenas transferência de calor latente.

5. O trocador de duplo-efeito terá uma eficiência de 100%

Os fluxos de saída do trocador de duplo-efeito estarão à
mesma temperatura da entrada, nas condições unicamente de líqui­
do ou vapor saturados. O fornecimento de calor latente terá ocor-

\
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rido de modo que

6. Os condensadores serão totais

Com o objetivo de facilitar as comparações e permitir um me­
lhor aproveitamento energético, todo vapor de topo de cada coluna 
será condensado integralmente. Esta condensação ocorrerá sem di­
minuição de temperatura, resultando em fluxo na condição de lí­
quido saturado.

7. Otimização do número de estágios em todas as colunas

Esta otimização será realizada segundo o método descrito no 
capítulo 5.

8. Eficiência de Murphree constante

A eficiência de Murphree será a mesma em todos os estágios, 
para todos os componentes, em qualquer pressão de funcionamento 
das colunas. Ò valor será o mesmo usado para o cálculo da coluna 
convencional à 1 atm.

n = 0,70 (8-3)

8.3. Primeiro arranjo em múltiplo-efeito (ME^)

A alternativa ME^ é um duplo-efeito composto por uma coluna 
â pressão atmosférica (coluna 1), que fornece calor para uma co-
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luna ã vácuo (coluna 2). 0 esquema pode ser melhor compreendido, 
através do exame da figura (8.1)

Como se pode perceber na figura, a decisão anterior de divi­
dir-se a mesma vazão de alimentação em duas parcelas, exige um 
expansor na entrada da coluna dois. Esta expansão será considera­
da isotérmica, de modo que se mantenham iguais as temperaturas de 
alimentação, em ambas as colunas.

Por outro lado, a necessidade de se unir os produtos, de mo­
do que exista apenas um destilado e um produto de fundo, leva à 
compressão dos fluxos originados da coluna 2. A energia requeri­
da para isto não será considerada neste trabalho.

A temperatura de funcionamento do trocador de duplo-efeito ê 
igual ã temperatura de topo da coluna 1, T = 78,1820C.

O interesse deste arranjo está em que existe uma grande quan­
tidade de colunas operando à pressão atmosférica. Muitas delas 
poderiam ser utilizadas sem exigir quaisquer modificações impor­
tantes .

8.4'. Segundo arranjo em múltiplo-efeito (.ME2 )■*

É um duplo-efeito formado por uma coluna sob pressão (coluna 
3), acoplada à outra, à pressão atmosférica (coluna 1). Este ar­
ranjo é representado na figura (8.2) .

A diferença para o arranjo anterior está em que o fluxo de 
alimentação da coluna 3 deve sofrer uma compressão, enquanto que 
seus produtos recebem uma descompressão. As energias aí envolvi­
das também não serão consideradas.



112

ARRANJO ME:

condensador
total

D

refervedor W

I coluna 1 - pressão atmosférica
II coluna 2 - vãcuo parcial 
T trocador de duplo-efeito

energia requerida no refervedor 
Qc energia retirada no condensador

gura (8.1) - Arranjo em duplo-efeito sem integração material
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ARRANJO ME,

condensador
total

D

Wrefervedor

I coluna 1 - pressão atmosférica 
III coluna 3 - alta pressão
T trocador de duplo-efeito
Qr energia requerida no refervedor
Q‘ energia retirada no condensador

Figura (8.2) - Arranjo em duplo-efeito sem integração material
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Apesar disso, e interessante observar que ambos os produtos 
da coluna 3 estão na forma de líquido saturado. Deste modo, por 
menor que seja a descompressão ocorrida, pelo menos uma parte se 
transformara em vapor. Como ambos estão à temperaturas superio­
res a quaisquer outras da coluna 1, existiria a possibilidade do 
aproveitamento desta entalpia excedente.

O trocador de duplo-efeito funciona á temperatura de fundo 
da coluna 1, aproximadamente 100°C, como pode ser verificado no 
capítulo 6.

Em comparação com o caso anterior, a vantagem do ME2 está na 
maior facilidade da produção de pressões pouco superiores á at­
mosférica, frente a produção de vácuo.

8.5. Terceiro arranjo em mültiplo-efeito (ME^)

As três colunas foram acopladas, conforme mostra a figura 
(8.3). Como nos outros arranjos, ê a coluna à pressão atmosfé­
rica que define a temperatura de funcionamento dos trocadores de 
duplo-efeito. Assim, as pressões de operação das colunas extre­
mas são as mesmas das colunas 2 e 3, descritas anteriormente.

Como nos outros casos, nenhuma das energias envolvidas na 
compressão ou descompressão dos fluxos será considerada.

0 arranjo ME^ permitirá a avaliação da influência do aumen­
to do número de efeitos, na economia de energia.

8.6. Sub-rotina para a simulação dos arranjos em múltiplo-efeito

Na primeira parte deste trabalho foi descrito um método com-
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I coluna 1 - pressão atmosférica
II coluna 2 - vãcuo parcial
III coluna 3 - alta pressão 
T trocadores de duplo-efeito

Figura (8.3) - Arranjo em triplo-efeito sem integração material
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pleto de simulação de uma coluna de destilação. Para sua aplica­
ção nos arranjos de múltiplo-efeito é necessário definir a pres­
são de funcionamento de cada coluna e a parcela de alimentação 
respectiva.

8.b.1. Cálculo da pressão de funcionamento de cada coluna

Para verificar-se quais as pressões das colunas 2 e 3, usa- 
-se o fato de que as temperaturas das duas colunas são iguais,nas 
extremidades integradas. Assim, as temperaturas dos trocadores 
de duplo-efeito serão aquelas dos extremos da coluna 1, à pressão 
atmosférica, já que ela sempre participa de cada efeito.

Deste modo, como já foi realizado um estudo exaustivo da co­
luna à pressão atmosférica, estas temperaturas são conhecidas, 
para cada configuração. No caso do topo, como mostra ó capítulo 6, 
é constante,

TT = 78,182°C

v l
Na base, vôrificou-se pequenas oscilações que obrigam a uti­

lização da temperatura específica para cada configuração.

Para o programa de simulação apresentado, a pressão ê um da­
do de entrada. Então, será incluída uma sub-rotina iterativa, que 
testará a temperatura calculada no extremo integrado ao trocador 
de duplo-efeito e definirá nova pressão, caso não se tenha atin­
gido a precisão desejada.

A precisão computacional utilizada será:
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ABS (TB - TT) < 0,001 (8.4)

TB, TT são respectivamente as temperaturas da base e do topo 
das colunas integradas no trocador duplo-efeito. Como 
exemplo, para ME^, TT = 78,182°C.

A função de busca para o novo valor de P ê baseada no fato 
de que a temperatura dos extremos varia de forma aproximadamente 
linear com pequenas variações de pressão, conforme se observa da 
figura (8.4) , originada de dados obtidos em análises prelimina­
res.

Assim,

r _ (PS - PI) (T - TI) + pI ,8.S)
TS - TI

onde
PI, PS são respectivamente os limites inferior e superior do 

intervalo onde se encontra a pressão procurada;

TI, TS são as respectivas temperaturas, dos mesmos limites;

T é a temperatura do trocador de düplo-efeito;

P novo valor da pressão.

O novo valor de p*-' retorna ao programa principal, dando 
início à nova iteração. O processo continua até que se atinja a 
precisão especificada.

O número de estágios é otimizado à cada nova iteração. Para
economizar tempo de computação, a otimização e a busca da nova

\
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pressão sao realizados simultaneamente.

Os limites do intervalo são encontrados a "partir de um P , 
fornecido ao programa como dado de entrada. A sub-rotina testa
o sinal do AT encontrado em cada iteração e executa saltos para 
encontrar o valor da nova pressão, até a mudança do sinal. Neste 
ponto, os dois primeiros extremos do intervalo, onde se encontra 
a pressão correta, ficam definidos. Neste programa usou-se para 
os saltos a seguinte expressão:

P = P ± 0,01 <8 -6)

A possibilidade de se usar um salto pequeno, deveu-se a aná­
lises preliminares que permitiram conhecer-se o valor aproximado 
de P.

0 fluxograma desta sub-rotina completa é apresentada no Apên­
dice F.

8.6.2. Cálculo da vazão de alimentação de cada coluna

Para chegar-se à energia requerida no refervedor, num deter­
minado arranjo de múltiplo-efeito, ê preciso se conhecer a vazão 
de alimentação correspondente a cada coluna. Duas são as bases 
para o seu cálculo. Em primeiro lugar, as energias envolvidas no 
trocador de duplo-efeito têm que ser iguais, segundo a igualdade 
(8.2). Em seguida, estudos preliminares mostraram que os calores 
envolvidos são diretamente proporcionais ã vazão de alimentação.

Assim, uma análise da proporcionalidade entre as vazões de 
alimentação e as energias envolvidas, levando em conta a igualda-
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dade (8.2) , permite chegar à expressões que fornecem as vazões 
procuradas.

Para ME-̂

QR
V, = ------ ----  V ; V, = V - V, (8.7)

Q„ + Q,c^ R,2

Para ME^

%V = --------------  v . v. = V - V, (8.8)
Qc + Qr3 K1

Para ME^

onde

Q Q_
Co Róy = ------------£— t---------- -—  y (8*9)

Q + Q + Q
c3 2 1 2 °1 °3

Qc
V2 = — i -  Vx , V3 = V - Vl - V2

2

- ~ 4V e a vazão molar total de alimentação; V = 10 mol/h;

Vl' V2' V3 vaz5es molares de alimentação no arranjo, res­
pectivamente, das colunas 1, 2, 3;

Q , Q„ energias requeridas no refervedor, respectivamen-
R1 2 ^

te, das colunas 1, 2 para a vazão V = 10 mol/h;

Q . ,Q energias retiradas do condensador, respectivamen-
C1 c3

te, das colinas 1, 3, para a vazão V.



8.6.3. Cálculo das energias envolvidas nos arranjos em múl-
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tiplo-efeito

Uma vez descoberta a parcela de alimentação que caberá a
cada coluna, pode-se calcular as energias envolvidas em cada ar­
ranjo. Basta lembrar que elas são diretamente proporcionais a va­
zão, conforme já se observou no capítulo 6, para chegar às expres­
sões

k V. . V--S
Qr  = ----- —  Qr  ; Q Í  -  — —  Qc  ( 8 . 1 0 )R v Ri C V Cn

onde 
)k-R' ~c
k k ~Q , Q sac a energia requerida no refervedor (R) ou retirada no

condensador (c), para o arranjo em múltiplo-efeito 
k: k = 1, 2, 3;

Vi' ^j são a vazão molar de alimentação, respectivamente, da
coluna de maior pressão (coluna i) . e da coluna de • menor 
pressão (coluna j), no arranjo em múltiplo-efeito:
i = 1,3; j = 1,2;

^R^ ê a energia requerida no refervedor da coluna de maior
pressão (coluna i), á vazão de alimentação, V = 104 mol/h:
i = 1,3;

O - -•*c. e a energia retirada no condensador da coluna de menorJ ~ _ _ 4pressão (coluna j), à vazao de alimentaçao, V = 10 mol/h: 
j - 1,2.

8.7. Parâmetros para a avaliação do trabalho

A comparação final entre os arranjos em múltiplo-efeito e a 
destilação convencional, será realizada através do cálculo da
porcentagem de economia de energia, em cada configuração. Esta 
economia pode aparecer de duas formas. A primeira, que representa
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o ganho fundamental na utilização de arranjos em mültiplo-efeito, 
é a diminuição da quantidade de vapor requerida no refervedor.Es­
ta vantagem será avaliada por meio do parâmetro E^, dado pela
equaçao

R
E = 100 - -7T—  100 (8.11)
r R

onde
E é a redução da energia requerida no refervedor, em por­

centagem;

q]5 energia requerida no refervedor, para um arranjo k, emiy
determinada configuração;

Qr energia requerida no refervedor, na destilação conven­
cional, para a mesma configuração.

A segunda vantagem i a possibilidade de redução da vazão de 
água fria no condensador. A expressão que a calcula ê simular a 
anterior

Qkc
‘E = 100 ---— - 100 (8.12)
S Qc

onde
Ec e a redução na energia a ser removida no condensador,em 

porcentagem;

Qk energia a ser removida no condensador, para o arranjo c
k, em determinada configuração;

Q energia a ser removida no condensador, na destilação con- 
vencional, para a mesma configuração.
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Destas definições se pode concluir que os parâmetros Ê . e Ec 
representam a economia conseguida pela utilização dos arranjos em 
múltiplo-efeito. No capítulo 9 será levada a efeito uma análise 
minuciosa de seus comportamentos.

8.8. Conclusão

Neste capítulo foram detalhadas as modificações e complemen- 
tações realizadas no programa de simulação de colunas de destila­
ção, apresentado na parte I do trabalho, para possibilitar o cál­
culo dos arranjos em múltiplo-efeito. Os algoritmos das sub-roti- 
nas utilizadas são apresentadas no Apêndice F.

Alguns dos aspectos mais importantes, que vale a pena ressal­
tar nesta conclusão sao: a manutenção da mesma alimentação' total 
para todas as configurações; a união, entre si, dos destilados e 
dos produtos de fundo, de modo a produzir apenas dois fluxos fi­
nais e, finalmente, o funcionamento do trocador de duplo-efeito 
como um estágio teórico, com eficiência de 100% na transferência 
de calor.

S. \
Algumas dessas decisões criam pequenos problemas, que foram 

desconsiderados. Como exemplo, a união dos produtos em apenas dois 
fluxos não leva em conta o valor da temperatura final de ambos. 
Deste modo, não importam neste trabalho as condições térmicas e 
nem a fase dos produtos finais da destilação. Pode-se esperar que 
a descompressão produzida nos fluxos originados da coluna 3, pos­
sam ocasionar a existência de algum vapor nos produtos finais.

As modificações aqui apresentadas serão utilizadas em todas 
as configurações, para cada um dos três arranjos selecionados. Os



resultados obtidos serão apresentados no capítulo 9. No mesmo 
capítulo,se estudara a influência dos diversos parâmetros, tais 
como: V^, Tj, e R, no comportamento dos arranjos em múltiplo- 
efeito.
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9.1. Introdugão

Neste capítulo serão apresentados os resultados da aplicação 
da técnica de destilação com mültiplo-efeito no sistema etanol- 
-ãgua. Inicialmente, discutir-se-ã o comportamento de alguns pa­
râmetros, tais como, pressão da segunda coluna, distribuição da 
alimentação entre as colunas, concentração de etanol no destilado, 
energia requerida no refervedor, número de estágios e razão Qn/Q„.

K C

Em seguida, far-se-ã a comparação entre a destilação conven­
cional e a destilação com múltiplo-efeito, usando-se os valores 
obtidos para QR e Qc . A primeira destas comparações mostrará a 
economia possível de ser conseguida na energia requerida pelo re­
fervedor, enquanto que a segunda indicará as possibilidades de 
redução da quantidade de água fria no condensador.

Os dados usados neste estudo foram retirados do Apêndice G, 
onde estão listados os resultados de todas as configurações.

9.2. Pressão na segunda coluna (P^)

Conforme o exposto no capítulo 7, existem três arranjos de 
destilação cqm múltiplo-efeito utilizados neste trabalho:

- arranjo ME^ - duplo-efeito simples
coluna 1 - pressão atmosférica
coluna 2 - vácuo

- arranjo ME2 - duplo-efeito simples
coluna 3 - pressão superior â atmosfé­

rica
coluna 1 - pressão atmosférica

- arranjo ME^ - triplo-efeito simples
coluna 3 - pressão superior à atmosféri-
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ca
coluna 1 - pressão atmosférica 
coluna 2 - vácuo.

9.2.1. Arranjo ME^

Este arranjo consta de uma coluna á pressão atmosférica aco­
plada a outra com vácuo. Deste modo,

= 1 atm

Neste trabalho, a vazão do destilado sempre foi calculada pe­
la equação (6.1) , como sendo a necessária para conter todo o ál­
cool alimentado, na concentração do azeótropo. Este fato fez com 
que sua composição se mantivesse constante em todas as configu­
rações. Deste modo, a temperatura no topo da coluna atmosférica 
(coluna 1), sempre foi a mesma:

TT = 78,182°C

Como é a temperatura de topo da primeira coluna que define a 
pressão da segunda, esta também foi a mesma para todas as confi­
gurações. Assim, a pressão calculada para a coluna á vácuo (colu­
na 2) foi,

~ 0,4343 atm

\
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9.2.2. Arranjo ME^

À medida que a concentração de etanol na alimentação é au­
mentada, maior quantidade de álcool sai com o produto de fundo. 
Por esta razão, a temperatura na base da coluna diminui. Neste 
trabalho, ela variou de 99,959 á 99,870°C, aproximadamente 0,1%.O 
resultado é que a pressão da coluna 3 também sofreu uma pequena 
oscilação, dentro do intervalo de 2,2346 à 2,2277 atm (0,3%). Pa­
ra os objetivos deste trabalho e levando em conta os valores cal­
culados para as diversas configurações, a pressão na coluna 3 po­
de ser considerada como sendo

P^ = 2,2315 atm

9.2.3. Arranjo ME^

Este arranjo usa o acoplamento em múltiplo-efeito das 3 co­
lunas, conforme pode ser visto na figura . Desta maneira,as 
pressões envolvidas são as mesmas já descritas nos itens anterio­
res.

9.3. Número de estágios (N)

Conforme é possível verificar no Apêndice G, as variações 
de pressão envolvidas neste trabalho não produzem modificações 
substanciais no número de estágios. Para o refluxo, R = 20, o nú­
mero de estágios se situa no intervalo [38;40], enquanto que, pa-
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ra R = 30, o intervalo é [36; 38].

Na maior quantidade de configurações (70%), a variação é de 
apenas 1 estágio.

Nos niveis utilizados neste trabalho, o número de estágios 
mostrou-se independente da temperatura de alimentação. Quanto
aos outros parâmetros, as colunas 2 e 3 apresentaram um comporta­
mento semelhante â coluna 1, mostrado no capitulo 6: Redução de 
dois a três estágios, quando a razão de refluxo aumenta, de R =20 
para R = 30, diminuição de dois para as variações de composição 
da alimentação envolvidas (coluna 3) ou, ainda para C^, nenhuma 
modificação (coluna 2) .

9.4. Distribuição da vazão de alimentação

Para possibilitar uma perfeita comparação entre as energias 
requeridas pelo refervedor, na destilação convencional e nos ar­
ranjos em múltiplo-efeito, manteve-se sempre a mesma vazão molar

4de alimentaçao, = 10 mol/h.

A simulação dos arranjos em múltiplo-efeito exigiu, portan­
to, a distribuição desta vazão entre as colunas, de modo a permi­
tir o seu funcionamento teórico.

(13) - ,Na literatura encontra-se que é possível economizar-se
50% do vapor requerido no refervedor. No entanto, neste trabalho 
constata-se que a coluna com maior pressão usa sempre mais da
metade da alimentação para produzir, no topo, calor latente de 
condensação suficiente para o aquecimento da outra. No caso de
3 colunas, a primeira necessita de uma parcela de alimentação su­
perior â 1/3. Deste modo, a economia teórica de energia nunca a-
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tinge 1/2, para duas colunas, ou 2/3 para três.

Através das figuras (9*1) à (9.4) pode-se observar o efei­
to dos diversos parâmetros na parcela de alimentação requerida pe­
la coluna de maior pressão.

9.4.1. Influência da temperatura de alimentação (T^)

Levando em conta que a concentração do destilado mantêm-se 
constante em todas as configurações, o vapor de topo produz sem­
pre a mesma energia disponível por mol, na forma de calor latente 
de condensação para uma dada pressão da coluna. Assim, a tempera­
tura de alimentação não influencia a energia disponível no con­
densador da coluna de maior pressão. No entanto, uma maior tem­
peratura de alimentação diminui a energia requerida pelo refer- 
vedor da coluna seguinte, conforme mostrado na figura (6.7) 7 re­
duzindo, evidentemente, a parcela de alimentação requerida na 
primeira coluna.

Este efeito é mostrado nas figuras (9.1) e (9.2) / para a 
composição de alimentação, = 1:10. O resultado ê semelhante pa­
ra as outras composições de alimentação usadas neste trabalho.

Na figura (9.1) observa-se o que ocorre nos arranjos ME^ e 
ME2 * Em ambos, a parcela de alimentação correspondente â coluna de 
maior pressão, respectivamente as colunas 1 e 3, varia inversa­
mente com a temperatura, T^. Nota-se que nesta composição de ali- 
mentaçao, = 1:10, esta parcela situa-se no intervalo [51; 563.

Por outro lado, no arranjo ME^, onde se usa as três colunas, 
o efeito ê observado na coluna 3 (que funciona com a maior pres­
são) . No entanto, na coluna 1, à pressão atmosférica, o efeito se

\
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inverte. A parcela de alimentação correspondente à esta coluna é 
diretamente proporcional a T^. Este efeito se deve ao fato da re­
dução no calor requerido no refervedor da coluna 1 ser maior que 
aquela ocorrida no refervedor da coluna 2, já que esta possui 
uma parcela de alimentação menor. Desta forma, a coluna 3 libera 
uma quantidade de alimentação para ser redistribuída entre as ou­
tras duas e ã coluna 1 cabe a maior parte.

9.4.2. Influência da composição de alimentação (C^)

Das figuras (9.3) e (9.4) se depreende que o comportamento 
dos arranjos em múltiplo-efeito diante de variações na composição 
da alimentação ê semelhante àquele verificado para variações em 
Tf.

A razão para este efeito foi discutida no capítulo 6, item
6.3, e no item anterior.

9.4.3. Influência da razão de refluxo (R)

Fazendo-se um balanço de massa na coluna de destilação e .no 
seu condensador, considerando-o total, pode-se chegar à expressão 
abaixo

X — X
V = (R + 1) — ----- —  V ■ (9.1)

X , - X d w

que mostra ser a vazão de vapor de topo diretamente proporcional à 
razão de refluxo. Pode-se, então, afirmar que um aumento no re-
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fluxo torna maior a quantidade de energia disponível no conden­
sador, como calor latente de condensação. Este é o efeito predo­
minante nos arranjos em múltiplo-efeito usados neste trabalho e 
pode ser observado nas figuras (9.1) à (9.4) . o resultado é sem­
pre uma diminuição da parcela de alimentação requerida pela colu­
na de maior pressão, quando se incrementa R.

9.5. Composição do destilado final (X^)

Apesar da vazão do destilado ser aquela necessária para trans­
portar todo o álcool alimentado, na concentração do azeotropo*is­
to nunca acontece. Teoricamente, uma coluna convencional, á pres­
são atmosférica, só poderia atingir a concentração do azeótropo no 
destilado se dispuzesse de infinitos estágios. Ê de esperar-se, 
portanto, um afastamento desta concentração, ainda mais quando se 
leva em conta o método de otimização do número de estágios des­
crito no capítulo 5. Segundo o método, são eliminados todos os 
estágios que não apresentam, quando comparados ao anterior, uma 
variação na fração molar de pelo menos um dos componentes, em am­
bas as fases,"igual ou maior que 0,001.

A concentração possível de ser atingida na metodologia uti­
lizada, depende, ainda, de modo inversamente proporcional, da 
pressão de operação da coluna. Pela observação da tabela (9.1), 
nota-se que esta variação foi mínima, quando comparada à composi­
ção de destilado obtida na coluna convencional. No arranjo MÊ ., 
conseguiu-se uma fração molar apenas 0,22% superior àquela da 
destilação convencional e no arranjo ME2 perdeu-se apenas 0,56% de 
álcool no produto final.
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TABELA (9.1) - Concentração do destilado„(X^)

Arranjo Convencional ME1 m e 2 ME3

Xd 0,889 0,891 0,884 0,887

9.6. Energia requerida no refervedor (Q^)

O acoplamento de colunas em diversos arranjos de múltiplo- 
-efeito não muda as características básicas da destilação. A va­
riação da energia requerida pelo refervedor da coluna de maior 
pressão, em função dos vários parâmetros, continua tendo o com­
portamento apresentado nas figuras (6.7), (6.8) e (6.9).

Comparando-se, especificamente, as figuras (9.5) com (6.7) 
e (9.6) com (6.9) , observa-se que a única diferença está no va­
lor atingido no eixo das ordenadas, mostrando em valores abso­
lutos a economia efetiva de energia conseguida através da desti­
lação com múltiplo-efeito.

V l

9.7. Energia recuperada no refervedor (Er)

O parâmetro mais importante para a avaliação das vantagens 
econômicas dos sistemas de múltiplo-efeito é a redução da energia 
requerida no refervedor (Q-). Esta energia tem que ser fornecida 
na forma de vapor superaquecido (normalmente vapor d'ãgua). Estã 
exatamente na produção deste vapor, o custo fundamental de fun­
cionamento das colunas convencionais de destilação. No capítulo-
6, item 6.6, analisou-se a influência de diversas variáveis, na
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energia requerida no refervedor.

O objetivo deste trabalho ê estudar, com profundidade, as 
possibilidades de diminuição de Q , pela utilização de colunas de 
destilação com múltiplo-efeito. A avaliação desta redução será 
realizada através do valor de Er , definido pela equação (8.11) f- 
que representa a porcentagem de energia economizada por determina­
do arranjo em mültiplo-efeito, frente àquela requerida pela des­
tilação convencional.

9.7.1. Influência da vazão de alimentação (V^)

Conforme se observou no capítulo 6, a vazão de alimentação,
4neste trabalho, foi mantida constante é igual a = 10 mol/h. No

entanto, estudos preliminares foram realizados e mostraram que a
energia- requerida no refervedor (QR) ê diretamente proporcional à
vazão de alimentação (V^). Supondo a inexistência de perdas no
processo, a energia requerida no refervedor, para uma dada vazão
de alimentação, V_ , pode ser calculada por:ri-

n Q0R. = - 4 -  V-. (9.2)i -,„4 fi

onde

10

Qr energia requerida no refervedor para = 10̂ . mol/h;

V_. nova vazão de alimentação em mol/h; ri

R. energia requerida no refervedor para , em Cal/h.1 ri

1
Q

Como esta expressão ê válida também para os arranjos em mül­
tiplo-efeito, chega-se à conclusão de que a energia recuperada,E ,
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independe da vazão molar total da alimentação e que os resultados 
obtidos neste trabalho podem ser aplicados à qualquer capacidade 
de produção da indústria.

4Pode ser observado, ainda, que a razao QD/10 representa aK
energia requerida no refervedor, por mol de alimentação.

9.7.2. Influência da temperatura de alimentação (T^)

A figura (9.7) é uma conseqüência das figuras (6.7) e (9.5). 
Nas duas últimas podia-se observar que o calor requerido no re­
fervedor diminuia linearmente com o aumento da temperatura de 
alimentação. Esta diminuição era mais pronunciada nos arranjos 
em mültiplo-efeito, conforme se pode verificar pela comparação 
de ambas. Como no cálculo da porcentagem de energia recuperada, 
Er , idêntica variação nas duas produz efeitos opostos, a resul­
tante ê pequena. Assim, uma variação na temperatura de alimenta­
ção, Tf, tem pouca influência na porcentagem de economia da ener­
gia requerida pelo refervedor

TABELA (9.2) - Variação de E c o m  a temperatura de alimentação.

Cf = 1: 10 Er
variação 
no valor 
de Er

arranjo V f

R
20 65

ME, 30 46,68 48,61 1,93
20 45,60 48, 37 2,77

ME0 30 45,38 47,30 1,92
20 42, 92 45,54 2,62

ME-, 30 60, 95 63,63 2,68
20 58,32 62,14 3,82

\
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Segundo a tabela (9.2), à concentração de alimentação 
Cf = 1:10, quando a temperatura de alimentaçao passa de 20 para 
65°C, a energia recuperada aumenta num percentual de, no máximo, 
3,82%. Deste modo, quando houver, é necessário levar em conta o 
custo de prê-aquecimento da alimentação, já que ele pode ultra­
passar as vantagens do aumento de economia.

Das duas figuras (9.7) e (9.8), pode-se notar que a inten­
sidade do efeito causado pela temperatura de alimentação sobre a 
energia recuperada depende da razão de refluxo e da composição da 
alimentação.

Apesar da razão de refluxo, R, è da composição da alimenta­
ção, Cf, terem influência na intensidade de Er , frente à varia­
ções de Tf, o efeito na sua taxa de variação é mínimo.

TABELA (9.3) - Variação de Er com a temperatura de alimentação,pa­
ra uma razão de refluxo e várias composições de 
alimentação.

Arranjo R = 30 Er variação 
no valor 
de Er\ * f

C f

20 65

ME0 1:15 42, 92 45,54 2,62
1:10 45,38 47,30 1,92
2:15 47,20 48,54 1,34
3:15 48,00 49,08 1,08

ME-, 1:15 58,32 62,12 3,80ô 1:10 60, 95 63,63 2,68
2:15 . 62,87 64,70 1,83
3:15 63,70 65,15 1,45

Das figuras,se verifica que o efeito ê linear e das tabelas 
(9.2) e (9.3) , que os coeficientes angulares das retas se man­
tém aproximadamente constantes.
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9.7.3. Influência da composição da alimentação (C^)

A figura (9.9) mostra a energia recuperada no refervedor 
(Ê .) , contra a composição da alimentação (Cf) , para uma tempera­
tura de alimentação (Tf) e duas razões de refluxo (R), nos três 
arranjos de múltiplo-efeito usados. Da figura, nota-se que o
efeito de sobre Ê . sõ ê verificado nas baixas concentra­
ções.

Continuando a análise, pode-se chegar à conclusão de que
isto sõ acontece em função da maior sensibilidade apresentada pe­
la coluna ã pressão, frente à modificações na composição da ali­
mentação. É facilmente perceptível que este efeito não ocorre no 
arranjo ME^, onde a coluna que recebe calor da fonte externa está 
à pressão atmosférica,

Os dados que deram origem ã figura (9.9) estão na tabela
(9.4) . De ambas, pode-se concluir que a razão de refluxo tem a-
penas influência na intensidade de Er, mas não na sua taxa de
variação, frente à composição da alimentação.

TABELA (9.4) - Variação de Er com a composição de alimentação,pa­
ra as duas razões de refluxo, quando T£ = 50°C.

Tf = 50°C Er

R
\ C f
arranjo^^.

1:15 1:10 2:15 3:15

30 ME1 47, 39 47,95 48,36 48,54
m e 2 44, 63 46,64 48,09 48,74
m e 3 62,72 64,08 64,68

20 ME^ 46,60 47,41 48,00 48,25
m e 2 41,82 44,63 46, 70 47,63
m e 3 58, 08 60,82 62,80 63,66
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Concluindo, C£ tem pequena influência na energia recuperada 
pela utilização do arranjo ME^, mas produz um efeito considerável 
nos outros arranjos, principalmente quando suas variações ocorrem 
em baixas concentrações de etanol. Este efeito diminui à medida 
que aumenta a concentração de álcool na alimentação.

9.7.4. Influência da razão de refluxo (R)

As figuras (9.7) e (9.9) mostram a influência da razão de 
refluxo na energia recuperada no refervedor, para os três arran­
jos de múltiplo-efeito usados neste trabalho. Percebe-se que,ape­
sar de influenciar o valor de E , praticamente nenhum efeito pro­
duz na taxa de sua variação, frente à temperatura e à composição 
da alimentação. Alêm disso, a mudança da razão de refluxo,.de 20 
para 30, não ocasiona variações importantes na porcentagem de eco­
nomia de energia. Para o arranjo ME^, a variação ê de apenas 0,8%, 
á concentração mais baixa, C^ = 1:15. Atinge o máximo,2,8%, nesta 
mesma composição de alimentação, para o arranjo ME2-

s,
9.8. Energia recuperada no condensador (Ec)

Conforme foi verificado no item (6.5), o funcionamento de 
uma coluna de destilação convencional exige uma grande retirada 
de energia no seu condensador. A quantidade ali retirada, muitas 
vezes, atinge porcentagens superiores a 90% daquela fornecida ao 
refervedor.

Mesmo representando, em quantidade, valores tão próximos, 
e Qc tem custos fundamentalmente diferentes. O primeiro deles exi-



ge a produção de vapor superaquecido e tem, portanto, um custo 
muito alto. O segundo necessita, normalmente, apenas de água sub- 
resfriada. Muitas vezes os mananciais próximos á indústria forne­
cem água na quantidade suficiente, já em temperatura compatível 
com o processo. Nestes casos, o único trabalho é bombeá-la atra­
vés de suas tubulações, fazendo-a passar pelos condensadores das 
colunas de destilação e, em seguida, devolvê-la ao rio, à juzante.

Porém, nem sempre é possível conseguir toda a água necessá­
ria para o funcionamento dos condensadores com esta facilidade. 
Há um grande número de ocasiões em que a quantidade e/ou tempe­
ratura exigidas, a torna muito dispendiosa para a indústria. Ape­
sar deste custo nunca poder ser comparado com o envolvido no re- 
fervedor, sua redução pode revestir-se de grande importância.

Neste sentido, é interessante verificar o resultado da apli­
cação dos arranjos em múltiplo-efeito na quantidade de energia' 
removida no condensador. Isto será levado a efeito por meio da 
análise do valor de Ec , que representa a economia desta energia, 
em porcentagem. Este parâmetro ê definido pela equação (8.12)

V9.'8.1. Influência da vazão de alimentação (V^)

0 mesmo raciocínio desenvolvido no item (9.6.2), para Q ,R
pode ser usado aqui para a energia recuperada no condensador 
(Qc). A vazão de alimentação é também diretamente pro­
porcional e uma simples substituição na equação (9.2) pode dar
o valor de Q . Deste modo, para uma pressão P, c
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Q energia removida no condensador para Vf = 10 mol/h;c r
Q energia removida no condensador para V... , em cal/moi.ci ti

4 „E aqui, Qc/10 e a energia removida no condensador, por mol 
de alimentação.

A conclusão ê a mesma: os resultados de Ec , em porcentagem , 
podem ser aplicados a qualquer capacidade de produção da indús­
tria.

9.8.2. Influência da temperatura de alimentação (T^)

A comparação das figuras (9.7) e (9.10) leva â conclusão de 
que a temperatura da alimentação tem efeitos diversos nos parâ­
metros E e E .r c

TABELA (9.5) - Variação de Ec com a temperatura de alimentação.

onde
4

cf = 1 : 10 , Ec variação 
no valor 
de Ecarranjo m  ̂\<f

R
20 65

ME, 30 51,57 49,56 -2,01
20 52,70 49,82 -2,88

ME0 30 54,42 52,51 -1,91
20 55,90 53,21 -2,69

ME-, 30 70,48 67,84 -2,64J 20 72,15 68,40 -3,75

As tabelas (9.2) e (9.5) mostram que os efeitos são pratica­
mente iguais, apenas com os sinais trocados.
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Como se percebe na figura (9.1) , um incremento em dimi­
nui a vazão de alimentação na primeira coluna, tendo como conse­
qüência lógica um aumento na parcela correspondente à última. Com 
isto, há necessidade de retirar-se mais energia no último conden­
sador, o que reduz o valor de Ec.

De forma semelhante à Er , a intensidade do efeito causado 
pela temperatura de alimentação sobre a energia recuperada no
condensador, depende da razão de refluxo e da composição da ali­
mentação. Mas, ainda do mesmo modo, a influência de ambas na sua 
taxa de variação ê mínima, quando analisados frente à variações 
de Tj.

Finalmente, da figura (9.10) constata-se que o efeito de 
sobre Ec ê linear e que o coeficiente angular se mantêm prati­

camente constante, para todos os arranjos em múltiplo-efeito, pa­
ra cada razão de refluxo.

9.8.3. Influência da composição de alimentação ( )

A figura '(9.11) apresenta a energia recuperada no condensa-S.
dor (E ), contra a composição da alimentação (C^), para várias 
configurações. Percebe-se que há uma variação mais efetiva nas 
concentrações mais baixas de etanol.

Comparando-a com a figura (9.9) confirma-se que os efeitos 
são invertidos, para o refervedor e o condensador.

Apesar dos efeitos da variação de C^ se anularem, em porcen­
tagem, a redução de energia no refervedor é economicamente predo­
minante.
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9.8.4. Influência da razão de refluxo (R)

Das figuras (9.10) e (9.11) tira-se que um incremento no re­
fluxo, de 20 para 30, resulta numa pequena redução no valor de 
Ec * Além disso, verifica-se que, apesar dela, não existe nenhuma 
influência prática sobre a taxa de variação de Ec , frente à tem­
peratura e à composição da alimentação.

15 3

9.9. Conclusão

As figuras (9.7) à (9.ll)mostram os vários valores de Er e 
Ec , para diversas configurações, nos arranjos em múltiplo-efeito 
usados neste trabalho. No entanto, para o presente estudo, foram 
levados em conta os resultados de todas as configurações. A apre­
sentação de figuras representando um número limitado delas se de­
ve ao fato de que todas chegaram a resultados simulares. Os valo­
res limites destas variáveis, consideradas todas as configurações, 
são mostradas na tabela (9.7) .

TABELA (9.7) - Valores limites de E e E .r c

arranjo Er Ec

mínimo máximo mínimo máximo

MEX 44,08 48,91 49,25 54,28
m e 2 39,57 49,22 51,71 57,93
m e 3 54,61 65,27 67,24 74,21

•\
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Uma análise comparativa dos arranjos em múltiplo-efeito ba­
seada no conjunto de informações ati aqui apresentadas, leva a 
algumas conclusões:

9.9.1. Variação de e segundo o número de efeitos

Os resultados obtidos para Er e Ec melhoram com o número de 
efeitos. As figuras mostram que o acréscimo de mais um efeito,faz 
com que os valores de Er e Ec atinjam outro patamar, aumentando 
sensivelmente. Considerando que o acréscimo do número de efeitos 
diminui a vazão de alimentação correspondente ás colunas extremas 
dó arranjo, fica evidente que esta afirmação é válida também para 
um número de efeitos maior que três.

Como o valor limite de E e E ê 100, para infinitos efei-,r c c
tos, pode-se esperar que os seus acréscimos, conseguidos pela.
adição de mais um efeito, vão-se atenuando â medida que o número 
deles aumente. Como este resultado se deve à redução da vazão de 
alimentação nas colunas extremas, os valores de Er e Ec têm um 
comportamento, semelhante, com valores aproximados, dos originadosV l
por reduções da alimentação correspondentes à série 1/2, 1/3, 1/4, 
. . • . , 1 /n o, v

onde n = número de efeito.

Pode-se esperar, portanto, um comportamento descrito pela cur­
va na figura (9.14) a seguir.
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FIGURA (9.12)- Previsão do comportamento de Er e Ec frente ao nú­
mero de efeitos.

9.9.2. Comparação entre os arranjos com duplo-efeito (ME^ e
m e 2)

O arranjo ME^ apresenta para Er resultados melhores do que
o arranjo ME2 / em quase todas as configurações. As exceções ocor­
rem nas concentrações de alimentação mais elevadas,superiores a 
Cf = 2:15.

A figura (9.9) mostra,nitidamente,esta inversão. Não foram 
realizados estudos para verificar o comportamento destes dois ar­
ranjos em concentrações de alimentação ainda mais altas.

Por outro lado, quando se comparam os valores de Ec , perce­
be-se que o arranjo ME2 e, claramente, o melhor, não ocorrendo a 
inversão acima, nem nas concentrações mais elevadas. Na verdade,, 
como mostra a figura (9.11), as vantagens do arranjo ME2 frente



ao arranjo ME-̂ , na redução da quantidade de energia a ser retira­
da, no condensador, permanecem aproximadamente constantes para 
todas as concentrações de alimentação usada neste trabalho.

9.9.3. Configurações de máxima e mínima economias

Em todos os arranjos em mültiplo-efeito utilizados, os valo­
res de Er máximo foram obtidos na mesma configuração. A dependên­
cia entre os parâmetros usados e os valores de E e E podem ser3T O
melhor entendidos pela observação da tabela (9.8) .

T A B E L A  (9.8) - Relação entre os parâmetros usados e os valores
de E e E obtidos, r c

Configuração Er Ec V Qc Cf . Tf R

25 Máximo Mínimo Mínimo Máximo Máximo Máximo
8 Mínimo Máximo Máximo Mínimo Mínimo Mínimo

Desta tabela se verifica que â razão Qr/Qc/ apesar de servir
como indicação para a eficiência da coluna, a uma dada alimenta­
ção, não é ütil como medida de economia. Isto se deduz do fato.da 
razão apresentar seu valor mínimo justamente quando a economia 
obtida ê máxima.

9.9.4. Consumos de energia não considerados

Como foi colocado no capítulo 8 , a energia necessária para a 
produção do vácuo na coluna 2 , utilizada nos arranjos ME^ e ^ 3 '



não foi calculada. Deste modo, da economia obtida nestes arranjos 
deve ser descontado o custo de sua obtenção. Assim, suas vanta­
gens ficam um pouco minimizadas.

Por outro lado, a energia necessária para a produção da pres­
são de 2,23 atm na coluna 3, está incluída no calor requerido pe­
lo refervedor, não sendo necessário nenhum desconto correspondente a 
ela na análise final. Portanto, os resultados referentes ao ar­
ranjo ME2 podem ser considerados completos, com exceção do fato 
de que seu vapor de aquecimento tenha que atingir temperaturas 
mais altas do que na coluna 1.

9.9.5. Disponibilidades de energia não consideradas

Para o cálculo dos arranjos em múltiplo-efeito, conforme foi. 
descrito no capítulo 8, considerou-se apenas dois produtos, o
destilado e o produto de fundo, ambos à pressão atmosférica. Esta 
decisão envolvia uma compressão nos fluxos originados da coluna 2 
e uma descompressão nos vindos da coluna 3.

A energia necessária para a primeira e a produzida pela se­
gunda, não foram consideradas neste trabalho. Porém, é fácil per­
ceber que a segunda predomina, já que resulta numa mudança de fa­
se e, conseqüentemente, em energia nobre,disponível na forma de 
calor latente de condensação.

Na pressão de funcionamento da coluna 3, em torno de 2,23 atm, 
os seus produtos resultam em vapor super-aquecido ã 1 atm, nas se­
guintes temperaturas:

(álcool)
(água)

Td = 99,90 C 
Tw = 123,90°C



TD' Tw ' s^° as temPeraturas/ respectivamente, do destilado 
e do produto de fundo.

158

onde

Lembrando que na coluna à 1 atm, estes produtos estão nas tempe­
raturas de 78,182 e 99,90°C, respectivamente, pode-se perceber o 
potencial energético destas vazões que, somadas, são superiores a 
50% da vazão total.



Co n c l u s õ e s  e  S u g e s t õ e s
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O presente estudo das colunas de destilação de múltiplo-efei- 
to aplicadas ao sistema etanol-água, levou â utilização de ura
modelo computacional para a simulação da destilação de múltiplos 
estágios de grande precisão e confiabilidade. Esta simulação foi 
fundamentada em dois outros modelos, um termodinâmico e o outro 
físico, para o cálculo da operação unitária envolvida. Além dis­
so, usou-se um método numérico para a solução de um sistema de 
equações não lineares, baseado numa análise matricial para mini­
mizar o tempo de computação.

A comprovação da exatidão do modelo é objeto de um capítulo, 
onde foram colocados os resultados obtidos no cálculo de uma co­
luna de destilação convencional.

0 modelo computacional sofreu modificações através da inclu­
são de sub-rotinas,que permitiram sua aplicação nos arranjos de 
múltiplo-efeito selecionados para este trabalho. Esta seleção,ba­
seada numa análise da literatura e em considerações prelimina­
res, levou a restringir-se o estudo aos casos de múltiplo-efeito 
sem integração material, com o objetivo de facilitar-se sua uti­
lização pelas indústrias e maximizar-se a economia de energia.Es­
tas análises,' no entanto, deixaram aberta a possibilidade de atin­
gir-se melhores resultados em arranjos diferentes dos escolhidos.

Como decisão preliminar, optou-se pela utilização de troca­
dores de duplo-efeito que funcionassem como um estágio teórico, 
com 100% de eficiência na transferência de energia térmica.

Os resultados obtidos são avaliados através de dois parâme­
tros, Er e Ec. O primeiro mede a economia conseguida na energia 
requerida pelo refervedor, enquanto o segundo avalia a redu-
ção da energia a ser retirada no condensador, Q . Em outras pala­
vras, Er e Ec são ambos medidas de economia, em porcentagem, res-
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pectivainente, do vapor de aquecimento e da água de refrigeração. 
Um estudo da variação destes parâmetros nas diversas configura­
ções, mostrou que Er é diretamente proporcional à C^, e R, a- 
contecendo o contrário com Ec. Estas relações de dependência são 
resumidas na tabela (9.8) . n o entanto, no domínio deste traba­
lho, constatou-se que a influência de cada um deles, individual­
mente, não ê muito pronunciada. As variações importantes foram 
conseguidas pela mudança simultânea de todos eles, como mostra a 
tabela(9.7) . Da mesma tabela se percebe que as maiores variações 
ficam por conta do aumento no número de efeitos- Contudo, uma
avaliação posterior evidencia que este resultado vai amortecendo 
com o número deles.

Um estudo . comparativa dos arranjos ME^ e ME2 mostra que 
ambos apresentam resultados relativamente próximos. 0, primeiro 
arranjo aparenta ser mais vantajoso, com relação â economia de 
vapor, na maior parte das configurações. As exceções encontram-se 
na região de maior concentração de alimentação. Porem, pode-sê i- 
maginar que uma análise mais minuciosa aponte o arranjo ME2 co­
mo o mais promissor. Uma série de razões leva a esta suposição. 
Inicialmente, o arranjo .ME2 mostra maiores valores para Er em al­
tas concentrações de alimentação e, para E , em todas as confi-

V-*

gurações. Em continuidade, a avaliação das outras energias envol- 
yidas, originadas dos próprios arranjos, que não foram conside­
radas neste trabalho, favorecem o arranjo

Os resultados obtidos nos três arranjos são muito promisso­
res, já que apontam reduções na quantidade do vapor de aquecimen­
to, sempre superiores a 40%, para o duplo-efeito, e a 54% para o' 
triplo-efeito. Por outro lado, para a economia da água de refri­
geração, os ganhos ultrapassam sempre, respectivamente, 49 e 67%.



Os intervalos de variação dos valores encontrados para E e E
JL v

são indicados na tabela (9.7) que é reproduzida aqui =

TABELA (9.7) - Valores limites de E e E .
JL O
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arranjo
e r Ec

Mínimo Máximo Mínimo Máximo

MEjl 44,08 48,91 49,25 54,28
m e 2 39,57 49,22 51,71 57,93
m e 3 54,61 65,27 67,24 74,21

Estes resultados ficam mais interessantes quando se observa 
que as pressões envolvidas nos diversos arranjos são próximas da 
atmosférica e podem permitir o aproveitamento da maior parte das 
colunas de destilação jã existentes. Além disso, este trabalho mos­
trou que os resultados conseguidos são independentes da vazão de 
alimentação, de modo a poder ser utilizados para qualquer capaci­
dade de produção de etanol da destilaria.

Unindo estas duas considerações, é possível supor que uma 
destilaria, usando duas colunas de destilação para a separação 
do sistema etanol-água, possa uni-las em mültiplo-efeito, com mí­
nimas modificações, mantendo a vazão e reduzindo os custos de 
energia aos níveis apresentados neste trabalho.

Finalmente, pode-se, extrair algumas sugestões para futuras 
pesquisas, para interessados na ãrea;

a) As energias não consideradas neste trabalho, tais como
as originadas da descompressão dos fluxos de produtos da coluna 3,
poderiam ser aproveitadas. Uma possibilidade interessante seria o

\



estudo do arranjo apresentado na figura (7.4) , onde o produto 
de fundo desta coluna auxilia o aquecimento da seguinte. Algumas 
modificações podem ser introduzidas, com o objetivo de aproveitar 
também a energia disponível no destilado.

b) De um modo geral, os arranjos com integração material
aguardam um estudo detalhado, podendo-se incluir, ao objetivo
de economia de energia, a intenção de melhorar a qualidade dos 
produtos.
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Ap ê n d i c e  A

Método generalizado para a predição dos segundos coeficientes vi- 
riais

Pode ser mostrado que várias espécies de forças intermolecu- 
lares contribuem para o segundo coeficiente virial. Pelo método 
de Hayden e 0'Connell,as colisões entre pares de moléculas ren­
dem contribuições que podem ser descritas pela seguinte expressão

F M E GB. . = Bt . + B . . + B. . + B T . ij 13 13 13
(A. 1)

onde os superescritos significam:livre (F)
ligação metaestável (M) 
ligação estável (E.) 
forças químicas (C)

onde

. + BE . = b A exp [ AH/ (kT/e)] 13 13 o *
(A.2)

sendo
b = o

2tr N ü~ o (A.3)

A = -0,3 - 0,05y* 
AH = 1,99 + 0,2y*' 
y* = ü2/e?3

(A.4) 
(A.5) 
(A.6)

onde e parâmetro energético em erg/molécula 
q parâmetro de grandeza molecular em & 
y momento dipolar molecular.
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A equação (A.3) considera as moléculas como esferas perfei­
tas, enquanto que na (A.5) mede-se a entalpia efetiva de formação 
de um par ligado fisicamente.

FA contribuição e dada por duas expressões diferentes,con­
forme as substâncias sejam não-polares ou polares. No primeiro ca­
so, temos a seguinte dependência da temperatura

^ n ã o - p o l a r  = b (0,94 _ 1 ^ 1  _ 0^85 + 1^15 , (A.7)
O  i p *  i  i j i  -k * i p *  • 3

onde = —5— - 1,6 w' (A. 8)
T*' kT

e
W  = 0,006 Rd + 0,02087 - 0,00136 R^ (A.9)

Os valores de X e o para moléculas não-polar são obtidos pe­
las correlações

(A.10)

(A.11)

onde T está em graus kelvin e P em atmosferas, c c
ir* vOc‘

Embora o raio médio de giro forneça um terceiro parâmetro ri­
gorosamente não-polar, para substâncias polares com grandes mo­
mentos dipolares (y > 1,45) as propriedades críticas são afeta­
das. Para compensar este fato, o artifício do ângulo médio foi

\

kT.
= (0,748 + 0,91 o)')

o = (2,44 - ui') (T /P )O
1/3
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=empregado para determinar os efeitos da polaridade. As expressões 
(A. 10) e (A. 11) passam a ser

E = ;e* 1 - (— ) ç 1 - (—  + 1) Ç/2n-6 n-6
(A.12)

g3 = g'3 [ 1 + 3 Ç/(n - 6)] (A.13)

onde
Ç = ky4/ (5,723 . 10"8 C s* g'6 T ) (A.14)

n - 16 + 400 w'

C = 2,882 - 1,882 üj'/ (0,03 + w')

(A.15) 

(A.16)

A. forma das equações (A. 12), (A. 13) e (A.16) visa minimizar o
tempo de computação. A expressão (A.7) sofre agora um acréscimo

Ppara incluir a contribuição polar em

b!\ = BF não-polar _ *»(0,75 - —  + (A.17)
3 i j  o ip *1 >p* i2 ip* 13

onde, se

0 á y* < 0,04 entao y*' = y*

OU 0,04  ̂ y* < 0,25 y*' = 0 (A.18)

ou y*' = y* - 0,25

Para sistemas como o etanol-água onde existem associações po­
lar -polar, adiciona-se ao segundo coeficiente virial uma nova

Ccontribuição, B ^ ,  dada por
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3?. = b 
xj o

exp <
*
n I 650/(e/k +300) - 4,27 > < 1 - exp ‘ 1500n * >L J - T -

(A.19)

Com o objetivo de evitar-se alguns desvios, o valor de e'pa­
ra uso da equação (A. 12) se transforma em

(eykTo) = 0,748 + 0,91 w* - o,4n (A.20)
(2 + 20 0)' )

Quando o valor de n é 4,5 (ou n > 4) na equação (A.19) subs­
titui-se o fator — —  por — ——

+ 300 22.400 + e

Finalmente, os segundos coeficientes cruzados usam as rela­
ções abaixo

1/2 1 1  
eij - #<7 * °'6/,ir *

1/2

(A.21)

(A.22)

=0,5 (ajĵ + u)j) (A.23)

y * . iD yiVij/£i j (aij) (A.24)

onde n-• = 0 13

Quando y^ y^ = 0 ou y . y^ >2, os valores de c, o, Ç usados 
nas equações (A.3), (A.6), (A.8), (A.14) e (A.l) para obter
B. . deverão ser iD

e i j  = * i j  11 + ç P n  n / ( n  + 6 ) ]
(A.25)
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(°ij)3 = (aij)3 [ 1 - 3  ÇPn/(n - 6)] (A .26)

ÇPn = y2 (£ .) 2/3 (cr.) 4/ [e . . (c . .) 6 ] (A. 27)>» 3 1 3 ' 1 3 ' J

Nomenclatura do Apêndice A

3B - segundo coeficiente virial, cm /g - mol
3bQ - volume molecular equivalente a uma esfera perfeita, cm /g - 

mol
AH - entalpia efetiva de formação do par ligado fisicamente, er- 

gs/molécula
Jc - constante de Boltzmann = 1,3805 . 10""^ ergs/molécula K

- 23Nq - numero de Avogadro, 6,0225 . 10 moleculas/mol
Rd - raio médio de giro, & .
T - temperatura absoluta, K
T** - temperatura reduzida
e - parâmetro de energia, ergs/molécula, usado nas equações

para par não-polar puro, dado pela equação 
.e' - parâmetro de energia para pares polar puro e associados, 

ergs/molécula
Ç - efeito do angulo polar para substancias puras
pn _Ç - efeito do ângulo polar para interações polar - nao.-polar-

y - momento dipolar molecular
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Ap ê n d i c e  B

MODELO UNIQUAC para predição do coeficiente de atividade

No modelo UNIQUAC o coeficiente de atividade é expresso por 
duas contribuições: a parte combinatorial, devida essencialmente 
às diferenças de tamanho entre as moléculas e a parte residual, 
em conseqüência das interações energéticas. Assim, é expresso por

ln Y± = ln -y? + ln y J (B.l)

1. Contribuição combinatorial

Esta contribuição é dada por

r 7 0 i ?ln yj = ln — —  + —  q±ln \ x ü (B.2)
x. 2 1 $ . 1 x.  ̂ ^i i a .

onde

SL. = —  (r. - q. ) - (r. - 1) (B. 3)1 2 1 1 1

Z = 10 (B.4)

q. x.
0. = — i— i---  (B . 5 )
1 J

(B.5) calcula a fração de área superficial molecular

=
r. x.1 -i__ (B. 6 )i 3
ï  r j  x i  \



(B.6) calcula a fração do volume molecular

j = 1/ 2f M

As constantes r^, são referentes aos componentes puros e 
são, respectivamente medidas do volume molecular e superfície, mo­
lecular de Van der Walls.

Observa-se, portanto, que a parte combinatorial depende uni­
camente das constantes dos compostos puros, independendo da tem­
peratura e pressão.

2. Contribuição residual

Esta contribuição é dada por

A parte residual depende ainda dos parâmetros binários AU. 
Para cada par binário possível na solução, são necessários 2 pa­
râmetros. Os parâmetros binários utilizados neste trabalho,assim 
como as constantes dos componentes puros e q^, estão relacio­
nadas no Apêndice C. «

onde

i e j- = 1, 2, • • • / M

T . . = exp (B.8)

sendo
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Nomenclatura do Apêndice B

- coeficiente de atividade do componente i; definido pela 
equação (4.22)

Y? - contribuição combinatorial do coeficiente de atividade,do
componente i

R —Y^ - contribuição residual do coeficiente de atividade, do
componente i

AUjk - parâmetro binário UNIQUAC
0^ - fração de área superficial molecular de Van der Walls, do

componente i
- parâmetro binário UNIQUAC

$ - fraçãó do volume molecular de Van der Walls, para o com­
ponente i

q^ - área molecular de Van der Walls do componente i, puro 

r^ - volume molecular de Van der Walls do componente i, puro
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APÊNDICE C

PARÂMETROS USADOS NO TRABALHO

1. Método de Hayden e O'Connell para previsão do segundo coefici­
ente virial.

TABELA (C.l) - Valores das propriedades físicas

2. Coeficiente de atividade (UNIQUAC)
v. i

" s, ,
TABELA (C.2) - Parâmetros de Van der V a l l s ^

Parâmetros substância

etanol água

r .• i 2.10550 0,920

qi 1,97199 1,400
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TABELA (C.3) - Parâmetros binários (AU)

Parâmetro etanol (i) água (k)
(cal/mol)

Auik 53,6368

Auki 224,0200

3. Constante de Equilíbrio.

TABELA (C.4) - Constantes de Antoine^

Constantes
substância

etanol água

A.X 8 / 04494 7,96681
B .X 1554,30 1668,21
C.x ...... 222,65 228,0

4. Balanços de energia

TABELA (C.5) - Entalpia de vaporização e calores específicos
Ct = 80°C)

substância Hq (Cal/mol) (Cal/mol k) Cp (Cal/mol k)

etanol 9397,8 37,904 18,676
água 9927,0 18,0 8,705
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Ap ê n d i c e  D

Entalpias para os balanços de energia

No balanço de energia efetuado no item 3.3, evidencia-se a 
necessidade da previsão dos fluxos totais de entalpia em cada es­
tágio, nas alimentações e nas retiradas de produtos. Esta previ­
são torna-se mais importante quando se observa que o objetivo des­
te trabalho é justamente a comparação das energias requeridas pa­
ra a separação do sistema etanol-água, nos processos de destila­
ção convencional e por múltiplo-efeito.

O cálculo destes fluxos de energia é obtido através das en­
talpias molares de cada fase. Para este fim, a fase vapor será 
considerada ideal enquanto que na fase líquida será calculada a 
entalpia de excesso.

Para a fase líquida parte-se da equação (3.6b)

Calcula-se, então, separadamente as entalpias molares ideal 
e de excesso. J...

Para a ideal

onde

hL entalpia molar total da fase líquida
h entalpia molar ideal da fase líquida
Ej <h entalpia molar de excesso da fase líquida

id M
h' (D. 1 )
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onde é a entalpia molar do componente i puro, na fase líqui­
da.

A uma dada pressão, a entalpia de um componente puro na fase 
liquida, ã temperatura t, relativa a uma temperatura de referên­
cia t , é dada por

h^(t) - h^(tQ ) = I dt (D.2)

onde é o calor específico molar ã pressão constante do com­
ponente i líquido e

h^(tQ ) é a entalpia molar do componente i puro líquido na 
temperatura de referência t , que normalmente é 
considerada igual a zero.

Supondo-se, agora, que possa ser considerado constante 
entre as temperaturas t e t , é definido pela seguinte equa­
ção linearizada

hL = hL . + CL . t (D.3)i o , i pi

onde . = - C*1. t é uma constante,o,i pi o

Esta última equação substituída na equação (D.l) permite cal­
cular-se a entalpia molar ideal da fase líquida. Para a parte em 

Eexcesso, h usa-se o seguinte procedimento.

Partindo-se da equação de Gibbs-Helmholz

-  HE
T2 3 T

(D.4)
P, x
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E, lembrando que a energia livre de Gibbs em excesso pode 
ser relacionada com o coeficiente de atividade pela expressão

G
RT

M
(D.5)

Chega-se a

HE = - RT2 ” x.
i = l 1

3 (ln Yjl ) 
9 T

(D. 6)
P/X

Pode-se, agora, aplicar o modelo UNIQUAC para o cálculo do 
coeficiente de atividade (Apêndice B). Observando-se as expres­
sões (B.2) e (B.7) percebe-se que só a contribuição residual de­
pende da temperatura. Assim (D.6 ) pode ser escrita como

EH =
M

RT I x. 
i = l 1 P,x

(D.7)

Finalmente, obtém-se

MY 0. t .. l n  x •. M £ j 3 1 3 1
- RT l q x J— t--------------- :

i = l My 0. x ..
j=l 3 31

(D.8)

onde

0j, T j^ são obtidos pelas equações (B.5) e (B.8) respectiva­
mente e
e a area superficial de Van der Walls usada no modelo
UNIQUAC (Apêndice B) para o comp. i,
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A magnitude da entalpia de excesso é pequena quando compara­
da com o calor de vaporização, para o sistema etanol-água. Por 
esta razão, as possíveis falhas na sua estimativa não comprometem 
a qualidade das predições no cálculo da coluna de destilação no 
presente t r a b a l h o .

As equações (D.8, (D. 3) e (D.l) completam o cálculo da ental­
pia molar da fase líquida. Com relação a fase vapor, considerada 
ideal para os fins do cálculo da entalpia (h = 0), utiliza-se a- 
penas uma equação semelhante a (D. 3)

hV = hV . + CV t (D.9)
±. ° /1 P1

onde

. = H° - CV . t (D-10)o , 1 x px o

é uma constante.

Cp± é o calor específico molar à pressão constante do compo­
nente i vapor e

H? a entalpia molar de vaporização do componente i à tempe­
ratura de referência t . v o

As equações (D.10)e (D.9) quando substituídas na equação
(3.6a) permitem o cálculo da vazão total de entalpia na fase

vvapor. Com isto se conclui a determinação das entalpias molares da 
mistura em ambas as fases, para os fins dos balanços de energia e 
dos cálculos dos calores requeridos no refervedor e no condensador^ 
respectivamente Q„ e Q .Os valores utilizados para os caloresK O
específicos molares médios e para as entalpias de vaporização es­
tão relacionados no Apêndice C.
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