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RESUMO

A destilacdo € um dos métodos de separa¢do mais antigos e importantes nas inddstrias quimica
e petroquimica, existindo uma multiplicidade referente a esse processo. No caso de misturas
azeotrodpicas, a destilacdo extrativa e por mudanca de pressao sdo as mais presentes em escala
industrial. Na primeira, um terceiro componente é adicionado a mistura, facilitando a separacéo.
Ja na segunda, opera com duas colunas a diferentes pressbes distintas. A destilacdo por
mudanca de pressdo é um processo ambientalmente correto e ndo requer agentes externos para
promover a separacdo, tornando-se, assim, uma boa op¢do para minimizar danos ambientais
para uso em escala industrial. Além desse fator, a destilacdo por mudanca de pressdo deve ser
energeticamente integrada, de forma parcial ou total, e otimizada, visando a competitividade
frente a outros métodos de separacdo em termos de consumo de energia. A otimizagdo desse
processo é vista na literatura com variados procedimentos e, para realizar tal atividade,
simuladores comerciais sdo amplamente aplicados. Dessa forma, buscando meios de minimizar
0 gasto energético e utilizando uma técnica de intensificacdo para tal, o presente trabalho visa
a avaliacdo do consumo de energia por meio de uma andlise energética do processo de
destilacdo por mudanca de pressdo (PSD). Para estruturar as analises do trabalho, a mistura
metanol-cloroférmio foi selecionada. Com o uso do software Aspen Plus™, foram realizadas
as simulagdes do processo e, por meio dos resultados obtidos, ao considerar a ndo-idealidade
da fase vapor, é possivel observar uma forte influéncia sobre o equilibrio liquido-vapor. O
procedimento de otimizacdo proposto resultou em um maior consumo energético em relacédo

ao trabalho de referéncia utilizado ao considerar a integracdo térmica do processo.

Palavras-chaves: Destilagdo por mudanca de presséo, equilibrio de fases, analise energética.



GONCALVES, R. C. de F. Energetic Analysis of the Pressure Swing Distillation Process.
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ABSTRACT

Distillation is one of the oldest and most important separation methods in the chemical and
petrochemical industries, and there is a multiplicity related to this process. For azeotropic
mixtures, extractive and pressure swing distillation are the most common on an industrial scale.
In the first, a third component is added to the mixture, facilitating separation. In the second, it
operates with two columns at different different pressures. Pressure swing distillation is an
environmentally friendly process and does not require external agents to promote separation,
thus making it a good option to minimize environmental damage for use on an industrial scale.
In addition to this factor, pressure change distillation must be energetically integrated, partially
or totally, and optimized, aiming to be competitive against other separation methods in terms
of energy consumption. The optimization of this process is seen in the literature with several
procedures and, to perform this activity, commercial simulators are widely applied. Thus,
seeking ways to minimize energy consumption and using an intensification technique to do so,
the present work aims to assess energy consumption through an energy analysis of the pressure
change distillation process (PSD). To structure the work analyses, the methanol-chloroform
mixture was selected. With the use of Aspen Plus™ software, process simulations were
performed and, through the results obtained, when considering the non-ideality of the vapor
phase, it is possible to observe a strong influence on the liquid-vapor balance, causing a change
in scenario regarding the use of thermal integration. The proposed optimization procedure
resulted in a higher energy consumption in relation to the reference work used when considering

the thermal integration of the process.

Keywords: Pressure swing distillation, phase equilibrium, energy analysis.
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1. INTRODUCAO

A destilacdo é um dos métodos de separacdo mais antigos e importantes nas
inddstrias quimica e petroquimica. Mesmo com 0s mais variados processos de separagao,
a destilacéo, ainda, € uma das técnicas mais utilizadas. No entanto, apesar disso, faz-se
necessario um alto investimento financeiro e, ainda, necessita de uma alta demanda de
energia. Mesmo com essas desvantagens, industrialmente, a destilacdo permite a
obtencéo de altas taxas de producgéo e de ampla faixa de aplicacao e, por isso, ainda é tao
explorada (MOUSSA, 2001).

O consumo de energia em um processo de destilacdo € ainda maior em casos
envolvendo misturas azeotropicas. Uma mistura azeotrOpica apresenta a mesma
composic¢do nas fases liquida e vapor, assemelhando-se a uma substéncia pura e, assim,
inviabilizando a separacdo com alta pureza na sua forma mais convencional. Nesse caso,
ou para misturas formadas por espécies com ponto de ebulicdo proximos, existem
métodos capazes de passar por essa barreira a separagdo completa, tais como destilacdo
extrativa, destilacdo azeotrdpica, destilagdo com mudanca de pressao e pervaporacao.

O método de destilacdo por mudanca de pressdo ou pressure swing distillation
(PSD) é uma técnica de separacdo com duas colunas operando a diferentes pressdes de
operacdo, em que um dos produtos com alta pureza é obtido em uma das extremidades
das colunas, enquanto na outra extremidade ha o reciclo da mistura com composi¢oes

préximas as composic¢oes dos dois azedtropos (GALANIDO, 2020).

De acordo com Wei et al. (2013), para que o PSD seja viavel, o ponto azeotrdpico
da mistura deve ser sensivel a pressdo de operacdo. Deve haver uma diferenca de pressao
suficiente para que haja um deslocamento de 5 a 10% do ponto azeotrépico para uma

variacdo de pressdo proxima de 10 atm entre as duas pressoes.

Diversas misturas binarias ou ternarias podem ser separadas através do processo
PSD. A mistura metanol-cloroférmio, por exemplo, é bastante utilizada como solvente
para extracdo de substancias bioativas de fontes biologicas nas inddstrias farmacéuticas
e de biotecnologia (VAN KAAM et al., 2008). O ponto azeotrépico da mistura em
questdo é sensivel a mudanca de pressao e, portanto, 0 método PSD pode ser aplicado

para separac¢do da mistura.

Avaliar alternativas que possam proporcionar economia de energia, além de evitar

maiores danos ambientais, € uma opcdo para reducdo do consumo energético dos



processos de separacgdo via destilacdo e uma das possibilidades € a utilizacao da destilacdo

por mudanca de presséo.

A destilagdo por mudanga de pressdo é um processo ambientalmente correto por
ndo requerer agentes para promover a separacao (WEI et al., 2013). No entanto, por haver
um alto consumo de energia, 0s processos de destilacdo por mudanca de pressao devem

ser energeticamente integrados e otimizados.

A otimizagdo consiste em selecionar o ponto 6timo dentre as varidveis de um
sistema, a partir de possiveis condi¢fes operacionais, maximizando ou minimizando uma
funcdo objetivo. Isso implica em, por exemplo, obter uma maior produgdo com um menor
consumo de energia e um menor custo, dentre outros fatores que podem ser analisados
(EDGAR, 2007). Ja a integracdo térmica é uma técnica de intensificacdo que visa a
minimizacao do consumo de energia e pode ser implementada em processos de destilacao.
A implementacdo dessa técnica reduz gastos energeéticos integrando termicamente

correntes de processos.

Atualmente, um grande aliado para previséo de condi¢Ges operacionais 6timas de
um processo € a modelagem e a simulacdo. Por esse motivo, existem maultiplas
metodologias de otimizacdo encontradas na literatura e um dos softwares mais utilizados

€ 0 Aspen Plus™ com um extenso banco de dados capaz de auxiliar nessa tarefa.

Sendo assim, fazendo uso do simulador citado, foram realizados o
desenvolvimento e a implementacdo de uma nova metodologia de otimizagdo capaz de
melhorar o desempenho do processo de destilagio com mudanca de pressdo em termos
de consumo energético e de convergéncia. A mistura binaria metanol-cloroférmio é
utilizada nesse trabalho para realizar o estudo, tendo os dados operacionais baseados no
trabalho de Galanido (2020).



2. OBJETIVOS

2.1 Objetivo Geral

Esse trabalho tem como objetivo geral realizar a analise energética do processo de

destilacdo por mudanca de pressdo (pressure swing) usando um novo procedimento de

otimizacdo para a separagdo da mistura metanol-cloroférmio, buscando meios de

minimizagdo do consumo energeético.

2.2 Objetivos Especificos

Para alcancar o objetivo geral, foram definidos os seguintes objetivos especificos:

Modelar e simular o processo de destilacdo pressure swing em regime
estaciondario sem integracao térmica;

Aplicar uma metodologia de otimizagdo para o processo sob estudo;

Avaliar a aplicabilidade de integracdo térmica parcial e total no modelo do

processo PSD;

Avaliar o efeito do uso de refervedor auxiliar na coluna de baixa pressao do

sistema;

Avaliar o efeito da presséo sobre o equilibrio liquido-vapor (ELV) da coluna

de alta pressao do sistema;

Comparar o consumo de energia resultante com a literatura de referéncia.



3. REVISAO BIBLIOGRAFICA

3.1 Separacao via Destilacao

A separacdo de misturas quimicas se faz presente na maior parte dos processos
industriais na atualidade com o intuito de alcancar especificacdes desejadas para
comercializacdo de determinado produto ou para alimentacdo de equipamentos
subsequentes em uma planta industrial. Mesmo ap0s centenas de anos, sendo 1813 0 ano
de desenvolvimento da primeira coluna de destilacao continua vertical (KISTER, 1992),
Caballero (2015) afirma que o processo de separacdo por destilacdo ainda é responsavel
por mais de 90% das separacGes, sendo responsavel por 3% do consumo total de energia
dos Estados Unidos.

Segundo Seader et al. (2011), a destilacdo é o método industrial mais comumente
aplicado para separar misturas quimicas. Este processo recebe uma mistura de dois ou
mais componentes em uma coluna de destilacdo e tem por objetivo separé-los através da
diferenca de volatilidade entre os compostos. Apés a separacdo, 0 componente mais leve
(mais volatil), chamado de destilado, é retirado no topo e o componente mais pesado
(menos volatil), chamado de produto de base, € retirado na base da coluna. Geralmente,

a alimentacdo da coluna de destilacdo é um liquido ou uma mistura liquido-vapor.

Para que a separacdo ocorra na sua forma convencional, é necessario que as fases
vapor e liquida estejam presentes e em constante contato em contracorrente no interior da
coluna e, em geral, o liquido e vapor possuem 0S mesmos componentes, mas em
quantidades relativas diferentes. Além disso, os componentes devem ter volatilidades
diferentes (diferenca acima de 1,50) para que eles se dividam entre as fases em graus
diferentes e a separacdo entre eles deve ser via gravidade ou meios mecanicos (SEADER
etal., 2011).



Figura 1 — Representacdo de uma coluna de destilacao.
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Fonte: adaptado de Luyben (2013).

Quando os componentes apresentam volatilidades relativas muito proximas e ndo
conseguem se separar por meio da destilagdo convencional, a mistura formada por esses

compostos € chamada de mistura azeotropica.

3.2 Misturas Azeotropicas

Uma mistura € dita azeotrépica quando dois ou mais componentes submetidos a
separacdo por destilacdo simples, ao alcancar determinada temperatura, ndo conseguem
ser separados por se comportarem como um componente (nico, uma vez que apresentam

composigdes nas fases vapor e liquida iguais.

Nunes (2015) afirma que existem dois fatores possiveis que ocasionam a formacéo
de um azedtropo: diferenca nas temperaturas de ebulicdo e grau de ndo-idealidade da
mistura. O primeiro fator faz referéncia a volatilidade relativa e quanto menor a diferenca

nas temperaturas de ebulicdo dos componentes presentes na mistura, maior a



probabilidade de haver formacéo de um ponto azeotropico. Ja o segundo faz referéncia a
Lei de Raoult, ou seja, quanto maior o desvio em relacdo a lei de Raoult, significa que
mais distante da idealidade est4 a mistura e, consequentemente, maior a tendéncia de

haver a formacdo de um ponto azeotrépico.

Um azeotropo pode ser classificado como de minimo ou de maximo ponto de
ebulicdo. Essa classificacdo se d& de acordo com os desvios em relagdo a lei de Raoult,
sendo estes positivo ou negativo. Ainda de acordo com Nunes (2015), em casos de
desvios positivos, resulta-se na formacao de misturas azeotropicas com pressao de vapor
superior a pressao de vapor dos componentes puros ou, equivalentemente, com ponto de
ebulicdo inferior ao ponto de ebulicdo do componente mais volatil, indicando um
aze6tropo de minimo ponto de ebulicdo. De maneira analoga, em casos de desvios
negativos, tem-se a formacdo de misturas azeotropicas com pressdo de vapor inferior a
pressdo de vapor dos componentes puros ou, equivalentemente, com ponto de ebulicdo
superior ao ponto de ebulicdo do componente menos volatil, indicando um azeétropo de

maximo ponto de ebulicéo.

A classificacdo de um azeo6tropo também se estende as suas fases. Um azeo6tropo
é dito homogéneo se existir apenas uma fase liquida. Em situacdes de mais de uma fase
presentes (fase liquida em equilibrio com a fase vapor), o azeétropo é dito heterogéneo
(SEADER et al., 2011).

Visto que uma mistura azeotropica ndo pode ser separada pela destilacdo
convencional, é necessario buscar outros meios que viabilizem esse processo. Essa busca

é importante pois separagdes ideais sdo raramente encontradas nas industrias

3.3 Processos de Separacdo de Misturas Azeotropicas

3.3.1 Destilacéo Extrativa

A destilacdo extrativa aparece como alternativa ao processo de destilagdo
convencional. E um método de separacdo em que as volatilidades relativas dos
componentes a serem separados sdo alteradas pelo uso de um componente adicional
(solvente) com um ponto de ebulicio superior. E de grande importancia a escolha de um
solvente adequado, pois este deve garantir que ndo haja formacdo de um novo aze6tropo

e que nao haja separacgéo de fases liquidas.



O sistema completo desse processo consiste em duas colunas de destilacdo: a
primeira coluna é chamada de extrativa, na qual é realizada a “quebra” do azedtropo, ¢ a
segunda é chama de recuperacdo, sendo esta responsavel pela recuperacdo do solvente. A
coluna extrativa € alimentada pela corrente de mistura azeotropica e pela corrente de
alimentacdo do solvente. Nesse primeiro momento, 0 componente mais volatil é retirado
no topo dessa coluna, enquanto o componente menos Vvolétil e o solvente seguem para a
segunda coluna. J& esta coluna separa esses dois componentes remanescentes por meio
de uma destilacdo comum, na qual o solvente puro é retirado pelo fundo coluna, retornando

ao processo (CORDEIRO, 2016).

A Figura 2 apresenta uma representacdo da destilacdo extrativa.

Figura 2 — Representacdo de um sistema de destilacdo extrativa.
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Fonte: Autora (2021).

A destilacdo extrativa € uma opc¢do para as misturas azeotropicas, mas existem
algumas exigéncias inerentes ao processo. Alem de alterar a volatilidade relativa, o
solvente deve possuir, preferencialmente, uma grande diferenca de ponto de ebulicdo em
relagdo aos componentes da mistura original, para que, assim, o solvente seja facilmente
separado ao final do processo. Esse agente também ndo deve apresentar caracteristicas

reativas, corrosivas e toxicas e deve possuir baixo custo (LUYBEN & CHIEN, 2010).



3.3.2 Destilacéo Azeotrdpica

Assim como a destilagdo extrativa, a destilacdo azeotrdpica é uma alternativa a

separagdo de misturas azeotropicas.

Na destilacdo azeotropica, também é utilizado um solvente a fim de alterar a
volatilidade relativas dos componentes da mistura. Porém, diferentemente da destilacéo
extrativa, um aze6tropo de minimo ou de méximo ponto de ebulicdo é formado com a

adicéo do solvente ao sistema, ndo havendo a separacéo das fases (REIS, 2002).

Ainda de acordo com Reis (2002), a destilacdo azeotropica pode ser homogénea
ou heterogénea. Sendo esta homogénea, o solvente forma um azedtropo de minimo ou de
maximo ponto de ebulicio com um ou mais componentes da mistura original sem
promover a separacdo das fases. Sendo heterogénea, hd a formacdo de azeo6tropo de
minimo ponto de ebulicdo, promovendo a separacdo das fases. No topo da coluna
azeotrdpica, a mistura na fase vapor, com a composi¢do do azeotropo, é separada em um
decantador, resultando em duas fases liquidas: uma rica no componente mais volatil e
outra no componente menos volatil. A destilacdo azeotropica heterogénea € mais aplicada

industrialmente por ser mais econémica, mas € um método de dificil operacéo e controle.



Figura 3 — Representacdo de um sistema de destilacdo azeotropica.
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3.3.3 Pervaporacgéao

A pervaporacgdo, mais uma possibilidade para separacao de misturas azeotropicas,
é um processo de separacao que faz uso de membranas como principal agente responsavel
pela separacdo. Segundo Alvarez (2005), a pervaporacao é o Unico processo com 0 uso
de membranas em que ha mudanca de fase. Nesse caso, uma mistura liquida se difunde
através da membrana, promovendo a mudanca de fase (liquido para vapor), sendo a
diminuicdo da pressao parcial dos componentes permeados o principio de funcionamento

desse processo.

Figura 4 — Representacdo de um sistema de pervaporacao.
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O transporte na pervaporacdo é dividido em trés etapas: solucdo, difusdo e
evaporacao. Esse método de separacao é baseado em difusdo e solubilizacéo seletivas do
produto em rela¢do aos outros componentes, devido, principalmente, as interagdes fisico-
quimicas entre o material da membrana e as moléculas da fase de alimentac&o. E possivel
afirmar que a destilacéo e a pervaporacgéo séo dois métodos de separacdo com principios
de separacdo completamente diferentes, mas com o mesmo objetivo final (PERIOTO,
2007).

3.3.4 Destilacéo por Mudanca de Pressao

Um dos métodos de destilacdo amplamente aplicados para separacdo de misturas
azeotropica é a destilagdo por mudanca de pressao (pressure swing distillation ou PSD).
De modo geral, através da mudanca de pressdo, altera-se a volatilidade relativa das

espécies sem a necessidade de um terceiro componente para realizar a sepaaragao.

Agora, de maneira mais detalhada, o0 método PSD é um processo de separagdo
com duas colunas operando a diferentes pressdes de operacdo (uma de baixa e outra de
alta pressao), retirando produto de alta pureza de uma extremidade das colunas e
reciclando as correntes da outra extremidade com composic@es perto dos dois aze6tropos
(GALANIDO, 2020). Para que esse processo seja viavel, o ponto azeotrdpico da mistura,
deve ser sensivel a pressao de operacao (WEI et al., 2013).

Diversas misturas binarias ou ternarias podem ser separadas através do processo
PSD. A mistura metanol-cloroférmio, por exemplo, é bastante utilizada como solvente
para extracdo de substancias bioativas de fontes bioldgicas nas industrias farmacéuticas
e de biotecnologia (VAN KAAM et al., 2008).

Devido ao alto consumo de energia na destilacdo por mudanca de pressao, deve
haver a integracdo térmica entre as duas colunas do processo PSD, de modo que o
condensador da coluna de alta pressao (HP) seja o reboiler da coluna de baixa presséo
(LP) e, assim, tornando o processo competitivo frente a outros métodos de separacéo de

misturas azeotropicas.

Existem duas possibilidades de sequéncia entre as colunas: a primeira coluna
operando a baixa pressao e a segunda coluna operando a alta pressao (configuracéo LP-

HP) ou o inverso (configuragdo HP-LP).
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A Tabela 1 apresenta algumas das diversas misturas de interesse para o PSD por

serem sensiveis a pressao.

Tabela 1 — Misturas binarias sensiveis a pressao.

Agua/Acetona Metanol/Cloroférmio

Agua/Etanol Dimetilamina/Trimetilamina
Metanol/Acetona Propanol/Ciclohexano
Etanol/Benzeno Tetracloreto de Carbono/Etanol
Anilina/Octano Benzeno/Hexano

Fonte: Horsley (1952).

Como j& é de conhecimento, o conceito basico do PSD é trabalhar com uma coluna
de alta pressdo (HP) e outra coluna de baixa pressédo (LP). No entanto, esse méetodo de
separacdo possui configuracGes distintas, ndo apenas em relacdo ao posicionamento
dessas colunas, mas, também, ao tipo de aze6tropo com o qual estd sendo trabalhado:
aze6tropo de minimo ou de maximo ponto de ebulicdo (LUYBEN, 2012). No primeiro
caso, o destilado da coluna sdo as correntes de reciclo, enquanto o produto € obtido na

base das duas colunas. No segundo caso, 0 0posto ocorre.

Observando a Figura 5, é possivel visualizar como se dispde um sistema de
destilacdo pressure swing simplificado para uma mistura binaria azeotrépica de minimo

ponto de ebulicdo.
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Figura 5 — Representacdo de um sistema de destilacdo por mudanca de pressao.
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Fonte: Autora (2021).

De maneira genérica, para as duas configuracdes que podem ser explicadas atraves
da Figura 5, a primeira coluna (C1) recebe a alimentacdo da mistura original (FEED)
juntamente com o reciclo proveniente da segunda coluna (C2) a determinada presséao P1.
A espécie com composicdo a direita do aze6tropo a pressdo P1 é retirada na base da C1
(PROD1) na sua especificacdo de pureza, enquanto a mistura com composicao proxima
a composicdo do azeotropica a pressao P1 (DIST1) segue para a C2 (FEED2). Nesta, a
pressao P2, a espécie com composi¢do a esquerda do azedtropo a pressdo P2 (PROD2) é
retirada como produto de fundo, ao passo que a corrente de topo (DIST2) € reciclada para
aCl.

3.4 Componentes Presentes na Mistura
3.4.1 Metanol

Alcool metilico (CHsOH), normalmente conhecido por metanol, é produzido a

partir da sintese de gas (geralmente derivado do gas natural).

O metanol, com ponto de ebulicdo de 64,7°C sob pressdo atmosférica e peso

molecular de 32,04 g/mol, é um liquido incolor, inflamavel com chama invisivel, aléem de
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ser miscivel em agua. Tem aplicabilidade em plantas petroquimicas nas unidades de
olefinas, na producdo de biodiesel e éter dimetilico e, também, em inddstrias quimicas na

preparacdo de formaldeidos, por exemplo (WITTCOFF et al., 2004).

De acordo com Wittcoff et al. (2004), 36% do metanol é convertido em
formaldeido. Além das aplicacGes de combustivel, a sintese de &cido acético e anidrido
acético compreende o segundo maior uso seguido por metacrilato de metila, &cido
tereftalico, metilaminas, solventes e uma variedade de produtos quimicos de baixo

volume. O metanol também € usado na preparacdo de proteina de célula Unica.

Luttrel (2011) afirma que o metanol pode ser perigoso para o corpo humano,
mesmo ndo sendo carcinogénico, visto que sua absor¢do no corpo € rapida, atingindo
tecidos e 6rgdos, além de causar irritacdo no sistema respiracdo através de inalacéo, dores
de cabeca, nausea, fraqueza, diminuicdo da visdo, cegueira, seguida de um periodo de 12
horas assintomatico, apos o qual pode acarretar em parada respiratéria, caso ndo haja

tratamento. Os danos também podem atingir os olhos em casos de exposicao.

3.4.2 Cloroférmio

Triclorometano (CHCI3), nomenclatura oficial do popularmente conhecido
cloroférmio, foi sintetizado, inicialmente, ainda no século 19. Em 1831, J. Von Liebig
obteve o composto através de uma clivagem alcalina do cloral, enquanto M. E. Souberain
se utilizou da acdo do alvejante de cloro sobre etanol e acetona (ROSSBERG et al., 2000).
Atualmente, o cloroformio é obtido por cloracdo do metano ou do clorometano
(WITTCOFF et al., 2004).

O cloroférmio, com ponto de ebulicdo de 61,3°C sob pressao atmosférica e peso
molecular em torno de 119,39 g/mol, é um liquido completamente miscivel com muitos
solventes organicos e parcialmente miscivel com agua (3,81g/kg de H.0). Esse composto
é um liquido incolor, altamente volatil e neutro com um odor adocicado caracteristico que
pode ser utilizado como solvente para materiais diversos como gorduras, 6leos, parafinas,
iodo e enxofre. No entanto, por ser considerado tdxico, o cloroférmio esta sendo cada vez
mais substituido, enquanto o diclorometano esta sendo cada vez mais utilizado como
solvente (ROSSBERG et al., 2000).

Segundo Wittcoff et al. (2004), por ser usado na producéo de hidrofluorocarbonos,
a producéo do triclorometano aumentou cerca de 56000 toneladas métricas de 1998 a
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2002. No entanto, € uma espécie causadora de cancer em animais, além de causar danos

ao figado. Dessa maneira, estdo buscando classifica-lo como um carcindgeno limiar.

3.5 Mistura Metanol-Cloroformio

Diversas misturas binarias ou ternarias podem ser separadas através do processo
PSD. A mistura metanol-cloroférmio, por exemplo, é uma delas. E bastante utilizada
como solvente para extracdo de substancias bioativas de fontes bioldgicas nas industrias
farmacéuticas e de biotecnologia (VAN KAAM et al., 2008). O ponto azeotropico da
mistura em questdo é sensivel a mudanca de pressao e, portanto, o0 método PSD pode ser

aplicado para separacao desta mistura.

A mistura binaria em questdo possui um azeétropo de minimo ponto de ebuli¢do
com composicdo em torno de 34% de metanol em base molar a 327K sob pressdo
atmosférica. Desse modo, utilizando a destilacdo convencional, ndo é possivel realizar a
separacgdo entre esses dois componentes, levando ao uso de outros métodos de separacao
(HOSGOR et al., 2014). Os pontos de ebulicdo dos componentes do azedtropo se diferem

em menos de 5°C, sendo o do cloroférmio 61,3°C e do metanol 64,7°C.

A Figura 6 apresenta o diagrama xy da mistura metanol-cloroférmio. E possivel
analisar que, sob pressdo atmosférica, a 65,42% em base molar de cloroférmio a 326,5K.
J& a uma pressdo de 10 atm, ha uma mudanca significativa na composicédo, a qual é de
43,50% em base molar de cloroférmio a 404,6K. Assim, € comprovado que existe um
deslocamento consideravel de 21,92% no ponto azeotropico suficiente para aplicacdo do
PSD.
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Figura 6 — Diagrama xy da mistura metanol-cloroférmio considerando (a) nao-
idealidade da fase liquida e (b) ndo-idealidade da fase vapor.
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Fonte: Autora (2021).

Uma vez que a mistura metanol-cloroférmio € considerada um azedtropo de
minimo ponto de ebulicdo, a configuracdo de destilacdo de ebulicdo minima deve ser

aplicada.

3.6 Modelagem Matemética

3.6.1 Equilibrio de Fases

A separacdo de misturas de componentes quimicos por destilacdo € possivel,
somente, se existir 0 equilibrio entre as fases do sistema quimico. Em cada estagio na
coluna de destilagdo, a fase vapor e a fase liquida se mantém em equilibrio (equilibrio
liquido-vapor ou ELV) com certa diferenca na composicdo, possibilitando, assim, a
separacao.

A maneira mais comum de representar o equilibrio liquido-vapor é através da

volatilidade relativa (a;;), a qual pode ser considerada uma medida da dificuldade ou

facilidade da separagdo de uma mistura. Quanto maior a volatilidade relativa, menor a

dificuldade de separacéo e vice-versa. Esse fator € obtido através da Equagéo 1.
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_ Vil xi (1)
Vil x;

aij

Sendo,
yi e y; as fragdes molares da fase vapor dos componentes i € j;

x; € x; as fragGes molares da fase liquida dos componentes i € j.

A razdo entre as composi¢des da fase vapor e liquida é chamada de valor-K (K-
value) ou constante de equilibrio. Cada componente em uma mistura que esteja em

equilibrio, possui um valor-K. A constante de equilibrio é representada pela Equacéo (2).

g = @

O equilibrio entre as fases pode ser representado, também, por meio da igualdade

entre as fugacidades ou 0s potenciais quimicos.

fir =1 3)

up = uf (4)

Sendo,

fi* a fugacidade do componente i na fase liquida;

£V afugacidade do componente i na fase vapor.

¥ o potencial quimico do componente i na fase liquida;

! o potencial quimico do componente i na fase vapor.

A fugacidade é uma propriedade termodinamica que possibilita determinar o

coeficiente de atividade e o coeficiente de fugacidade. O primeiro representa a néo-
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idealidade da fase liquida, ja o segundo representa a ndo-idealidade da fase vapor.
Sistemas operando a pressdes baixas ou moderadas podem desprezar esses termos, visto
que podem ser considerados sistemas ideais.

Para sistemas ndo ideais na fase liquida, a equacgédo da fugacidade é dada por:

fit = viap’® (®)

Sendo,
vF o coeficiente de atividade do componente i na fase liquida;
x; a fracdo molar do componente i na fase liquida;

P"%? a pressdo de vapor do componente i na temperatura do sistema.

Para sistema ndo ideias na fase vapor, a equacao da fugacidade é dada por:

= olyP ©)

Sendo,
@! o coeficiente de fugacidade do componente i na fase vapor;
y; a fracdo molar do componente i na fase vapor;

P a pressao total do sistema.

Para sistemas ideais na fase liquida, incluindo o termo do coeficiente de atividade

do componente i (y;), a equacdo da fugacidade é dada por:

fir = xyP"? (7)
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Para sistema ideias na fase vapor, a equacdo da fugacidade € dada por:

= yP 8

Sendo P, agora, a pressao parcial do componente i.

Substituindo as Equacdes (5) e (6) na Equacédo (3), tem-se a relacdo geral entre as

fases.

vixiPYP = @] y,P 9)

Os coeficientes de atividade e de fugacidade devem ser calculados, uma vez que
uma mistura azeotrdpica se trata de uma mistura ndo ideal; logo, faz-se necessario
encontrar essas variaveis para tornar o equacionamento fidedigno ao sistema. Essas
variaveis podem ser calculadas através da equacdo de Antoine, a qual relaciona a pressdo

de vapor e a temperatura de substancias puras.

Cyi

mP"" = C; + ——
. BT 4 ¢y

+ C4L'T + C5ilnT + C6iTC7i (Para C8i < T < C9i) (10)

Sendo C;; a C,; os parametros do modelo e Cg; € Cy; 0s limites de temperatura em

que a equacao € valida.

3.7 Modelo Termodinamico

Como ja foi dito, para misturas as quais apresentam comportamentos ndo ideias
na sua fase liquida, formando, assim, pontos azeotropicos, o coeficiente de atividade deve
ser obtido. Para isso, existem modelos termodindmicos empiricos em funcdo da
temperatura e da composicdo que se utilizam de parametros de interacdo binaria. Os

modelos mais conhecidos sdo: Wilson, Non-Random-Two-Liquid (NRTL) e Universal
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Quase Chemical (UNIQUAC). Deve ser feito um estudo baseado nas condices do
sistema quimico em estudo para que seja feito a escolha do modelo termodindmico mais
adequado (SMITH et al., 2007).

Seader et al. (2011) afirmam gque os modelos termodinamicos NRTL e UNIQUAC
sdo adequados em sistema que apresentam miscibilidade parcial, sistemas
moderadamente ndo ideais e sistemas multicomponentes liquido-vapor, liquido-liquido e
liquido-liquido-vapor. J& o modelo de Wilson é bastante aplicado para solugdes
multicomponentes e de compostos polares, mas ndo é capaz de predizer miscibilidade
limitada. No caso da mistura metanol-cloroférmio, a literatura recomenda o uso do
modelo NRTL (HOSGOR et al., 2014; GALANIDO, 2020).

A baixas pressoes, desvios do comportamento ideal se d&o principalmente devido
a fase liquida. Porém, a medida que a pressdo aumenta, as moléculas de gases passam a
colidir assiduamente devido ao menor volume e, assim, a fase vapor ndo pode ser mais
considerada na sua idealidade (teoria cinética dos gases ideais). Logo, sdo necessarias
equac0es de estados que possam corrigir a ndo-idealidade da fase vapor. Alguns exemplos
sdo: Peng-Robinson (PR), Redlich-Kwong (RK) e Soave Redlich-Kwong (SRK).

3.7.1 Non-Random Two-Liquid (NRTL)

Para um sistema multicomponente, seja ele liquido-vapor, liquido-liquido ou
liquido-liquido-vapor, 0 modelo termodindmico NRTL (non-random two-liquid) pode ser

aplicado para representar a ndo-idealidade da fase liquida.

A expressdo que representa modelo é dada conforma a Equacéo (11).

_ %G X;Gij < y _memfijmj> 1)

Xk kakj

Sendo,

Gj; = exp(—a;;T;j) (12)
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Ty =aij+%+eijlnT+fijT (13)
a;j = c;j +d;;j(T — 273,15K) (14)
=0 (15)
Gu =1 (16)

y = coeficiente de atividade do componente;
x =fracdo molar do componente na fase liquida;
T = temperatura;

a,b,e, f,G, T = pardmetros de interacdo binéria.

Os parametros a;; e b;; estdo relacionados a energia caracteristica da interagao
entre as moléculas i e j, e 0 parametro «;; € a constante ndo randomica para interagdo
binaria. Os parametros binarios a;;, b;;, e;; € f;; sdo assimetricos. Portanto, os
componentes na mistura ndo se distribuem uniformemente conforme a teoria de

composicao local

3.7.2 Redlich-Kwong (RK)

Uma equacdo de estado (EOS) deve descrever o comportamento dos sistemas
termodinamicos, estimando e prevendo a ndo-idealidade do equilibrio liquido-vapor para
as mais variadas faixas de temperatura, pressao e composi¢do. De acordo com Comim et
al. (2010), a EOS contribui na escolha correta de solventes, no alcance de sequéncias de

operacgdes mais vantajosas e na otimizacdo de dimensdes das operacgdes unitarias

Utilizando a equacéo de estado de Van der Waals, os estudiosos Otto Redlich e
Joseph Kwong desenvolveram uma equagdo com melhorias significativas na predicao de
propriedades da fase vapor. As modificag0es propostas pelos autores garantem uma

melhor predicéo da isoterma critica e do segundo coeficiente do virial.
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Segundo Mathias (1983), a equacéo de estado Redlich-Kwong pode ser aplicada
em processamento de hidrocarbonetos e mistura de gases leves na forma de altas pressoes
para determinar parametros a partir de regresséo dos dados experimentais de presséo de

vapor para obter os melhores resultados possiveis para o equilibrio de fases.

O coeficiente de fugacidade, fator que representa a ndo-idealidade da fase vapor,

é estimado por meio da Equacéo (17).

Ing; =7; —1—-In(Z; = ;) — qiI;

(17)

bP
Bi = RT (18)

a(T)
9 =3pr (19)
Zi=— (20)

PRT

1 Z+6p

Ii_e—é'ln(Z-i-E[))) 1)

Sendo,

@; = coeficiente de fugacidade do componente i da mistura;

Z; = fator de compressibilidade (PVIRT) do componente da mistura;

B; = parametro, equacdes de estado cubicas do componente i da mistura;
q; = parametro, equacdes de estado cubicas do componente i da mistura;

I; = parametro, equacdes de estado cubicas do componente i da mistura.

Dessa forma, a equacdo de Redlich-Kwong € representada pela Equacéo (22). Por

meio desta, é possivel calcular a pressdo P da Equacéo (20).

RT a(T)

Py vo+n

1-1In(Z; — B) — qil; (22)




22

B l/JRZTCZ

a(T) = (23)

Sendo,

P = Pressao do gas;

R = Constante dos gases;

T = Temperatura;

a(T)= Constante que corrige o potencial de atracdo das moléculas;
V = Volume molar ou especifico;

b = Constante que corrige o volume;

1y = Constante, equacdes de estado cubicas;

T, = Temperatura critica;

P. = Pressao critica.

Em geral, € um modelo com aplicabilidade para sistemas em pressdes baixas a
moderadas (pressdo maxima de 10 atm) para os quais a ndo-idealidade da fase de vapor

é pequena.
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4. MATERIAIS E METODOS

4.1 Materiais

O presente trabalho foi realizado no Laboratério de Referéncia em Controle e
Automacdo (LARCA), da Universidade Federal de Campina Grande (UFCG), que foi
construido com recursos do CT-INFRA/FINEP e € fruto de uma parceria entre 0s
Departamentos de Engenharia Quimica (DEQ) e de Engenharia Elétrica (DEE) da UFCG.

O estudo tem como foco simulacdes para a separacdo da mistura metanol-
cloroformio utilizando a pressure-swing distillation (PSD), todas em estado estacionario,
com e sem integracao térmica. Sendo assim, as simulacdes do processo de destilagdo por
mudanca de pressdo foram realizadas utilizando o software comercial Aspen Plus™
versdo 11.0 desenvolvido pela empresa Aspen Tech. Este software é capaz de simular, de

forma rigorosa, 0s mais diversos processos no regime estacionario.

O sistema sob estudo é a mistura binaria azeotrépica metanol-cloroférmio. Nesse
sistema, ha a formacao de um azedtropo de minimo ponto de ebulicdo, de modo que, sob
pressdo atmosférica e temperatura de 327K, tem-se a ocorréncia do azedtropo com
composicao de 34% em base molar de metanol. Os pontos de ebulicdo dos componentes
do azedtropo se diferem em menos de 5°C, sendo o do cloroférmio 61,3°C e do metanol
64,7°C.

Foram considerados nas simulac6es, 0s mesmos parametros de vazdo, composi¢ao
e temperatura de alimentacdo da mistura azeotrdpica utilizados no trabalho de Galanido
(2020).

4.2 Métodos

4.2.1 Simulacéo e otimizacdo do PSD sem integracao térmica

Por padrédo, o simulador resolve os fluxogramas no modo sequencial modular:
cada bloco é resolvido um a um, sendo 0s outputs (correntes de saida) de um bloco os
inputs (correntes de entrada) do outro. Cada bloco deve receber a quantidade de
informacdes necessarias para que seja possivel o desenvolvimento da simulacdo e, a partir
disso, os modelos matematicos embutidos realizam balancos de massa e de energia,

possibilitando os devidos calculos.
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Com as propriedades termodinamicas estabelecidas para cada componente
presente nas simulacfes disponiveis, foi executada a montagem dos fluxogramas. As

colunas de destilacdo foram representadas pela rotina interna RadFrac do Aspen Plus™.

Para simular o processo, uma das principais etapas a serem realizadas, sendo a
principal, é a escolha do modelo termodinamico. Dessa forma, o modelo termodinamico
considerado para representar a ndo-idealidade da fase liquida através do calculo dos
coeficientes de atividade foi NRTL (non-random two-liquid), modelo este mais indicado
na literatura (HOSGOR et al., 2014; GALANIDO, 2020); tendo em vista que ha uma
coluna operando a alta pressdo, a correcdo da ndo-idealidade da fase vapor foi realizada

através da equacéo de estado de Redlich-Kwong (RK).

A Figura 7 apresenta o fluxograma do processo PSD sem integracao térmica. No
topo da primeira coluna (coluna de baixa pressdo) é obtida uma mistura proxima do ponto
azeotrdpico da mistura metanol-cloroformio na referida pressdo de operacao, enquanto
na base é obtido metanol de elevada pureza. Na segunda coluna (coluna de alta pressao),
no topo é obtido uma mistura préxima do ponto azeotropico da mistura metanol-
cloroférmio na pressdo de operacdo da referida coluna, enquanto cloroférmio de alta
pureza € obtido na base. O destilado da primeira coluna alimenta a segunda, enquanto o
destilado da segunda retorna para a primeira. Apenas a configuracdo LP-HP foi avaliada
nesse trabalho, entretanto o procedimento de otimizacdo proposto também vale para a

configuracdo HP-LP.
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Figura 7 — Fluxograma do processo de destilacdo PSD sem integracdo térmica.
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Fonte: Autora (2021).

Conforme descrito anteriormente, na reproducdo dos fluxogramas, o modelo
termodinamico NRTL e a equacdo de estado RK foram utilizados para a primeira parte
deste trabalho para calcular os coeficientes de atividade e fugacidade, representando a
ndo-idealidade das fases liquida e vapor.

Os fluxogramas com e sem integracdo térmica foram reproduzidos a partir dos
dados operacionais encontrados no trabalho de Galanido (2020) conforme mostram a
Tabela 2 e a Tabela 3. Na colune de baixa presséo, o produto de base obtido é o metanol,

enquanto na coluna de alta pressdo € retirado o cloroférmio.

Tabela 2 — Dados da corrente de alimentagdo da mistura azeotropica.

Fracdo molar de metanol 0,5

Fracao molar de cloroférmio 0,5

Vazao de alimentagdo (kmol/hr) 100

Temperatura (K) 300
Pressdo (atm) 1

Fonte: Galanido (2020).
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Tabela 3 — Dados operacionais das colunas de baixa (LP) e alta (HP) pressao.

Especificacdo das Colunas Baixa Presséo (LP) Alta Presséo (HP)
NUmero de estagios 22 16
Estég_io de alimen:[ac:;éo da 7 11
mistura azeotropica
Estagio de aI_imenta(;éo do 14 B
reciclo
Corrente de base (%mol) 99,5 99,5
Destilado (%mol de 64 46
cloroformio)
Taxa de destilado (kmol/hr) 1459 95,9
Vazao de base (kmol/hr) 50 50
Razé&o de refluxo 0,37 0,54
Pressao 1 10
Tipo de condensador Total Total

Fonte: Galanido (2020).

No modelo sem integracdo térmica foi aplicado o procedimento inicial de
otimizag&o, o qual sugere realizar a minimizacdo das cargas térmicas dos reboilers das
colunas LP e HP. Sendo assim, a funcdo objetivo foi definida como sendo o somatério

dessas cargas térmicas no bloco de otimizacdo do simulador.

A Figura 8 apresenta o fluxograma do procedimento proposto para a otimizacdo
energética do modelo sem integracdo térmica. O procedimento consiste em uma anélise
de sensibilidade para as variaveis discretas (posi¢cdo das alimentacdes), em conjunto com
0 método usado para otimizacdo (BOBYQA) das variaveis continuas (fracdo molar de
cloroférmio no topo de cada coluna). Ao final da otimizacdo, é gerada uma matriz de
resultados. Cada coluna dessa matriz representa o resultado de uma variavel e qualquer
informacao referente ao processo pode ser obtida por meio desta. Dessa forma, é possivel
observar, por exemplo, qual a melhor posi¢do para alimentar cada uma das colunas

enquanto se tem o menor consumo de energia dos reboilers.
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Figura 8 — Procedimento de otimizacao proposto (modelo sem integracédo térmica).
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Fonte: Autora (2021).

4.2.2 Simulacéo e otimizacdo do PSD com integracéo térmica

O modelo termodindmico e a rotina interna para representar as colunas de
destilacdo seguem sendo 0s mesmos; a mudanga ocorre na integracdo térmica da corrente
de topo da coluna de alta pressdo como fluido de aquecimento do reboiler da coluna de
baixa pressdo. A integracdo térmica € uma técnica interessante para reaproveitamento de
energia, pois utiliza-se as correntes do processo, visando a economia de energia total do

sistema.

O processo pode ser integrado de duas formas: parcial ou total. Na primeira, a
energia da corrente de topo da coluna HP néo € suficiente para promover o boilup (vapor
que retorna na base da coluna LP) e, neste caso, um reboiler auxiliar é necessario. Ja na
segunda, é utilizado um dnico trocador de calor que funciona como condensador da
coluna HP e refervedor da coluna LP. Para isso, a energia da corrente de topo da coluna
HP tem que ser suficiente para produzir o boilup necessario. Neste trabalho, foram

aplicados os dois tipos de integracdo, alem de incluir a estratégia de pré-aquecimento na
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corrente de alimentacdo da mistura azeotrépica original. Vale ressaltar que, até o presente
momento, ndo foi encontrado na literatura nenhum trabalho considerando um pré-

aquecimento no processo de destilacdo por mudanca de presséo.

A Figura 9 exibe o fluxograma de processo (PFD) com as distintas possibilidades
de integracdo do PSD. O bloco REBCOND representa o trocador de calor responsavel
por integrar o topo da coluna HP (HP-COL) com a base da coluna LP (LP-COL), ou seja,
funciona ao mesmo tempo como condensador da HP e reboiler da LP. A corrente de saida
do REBCOND ¢ um liquido saturado e se divide em refluxo da coluna HP e reciclo
destinado a coluna LP. A base da coluna LP é dividida em boilup e produto de base. Na
mesma figura, 0 REB1AUX é o bloco representativo do reboiler auxiliar em casos de
integracdo € parcial. Para integracao total, esse bloco ndo faz parte do processo.

Figura 9 — Possiveis integracdes térmicas para o processo de destilagdo pressure swing.
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Fonte: Autora (2021).

E possivel observar ainda na Figura 9 a quantidade de reciclos presentes nessa
configuracdo, dificultando, assim, a convergéncia do modelo e tornando o esforgo
computacional muito alto. Logo, é interessante propor um modelo de integracdo que
possa facilitar a convergéncia e garantir a implementacdo desta técnica. Para isso, 0

calculator é acionado.
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O calculator € um bloco utilizado, nesse caso especifico, para calcular a diferenca
entre as cargas térmicas do reboiler da coluna de baixa pressdo e do condensador da
coluna de alta pressdo. Com isso, a fungéo objetivo da otimizag&do passa a ser 0 somatorio
entre a carga térmica do reboiler da coluna de alta pressao e o possivel reboiler auxiliar
da coluna de baixa pressdo. Essa ferramenta é aplicada nos casos de integracao parcial ou

total.

A Figura 10 apresenta um fluxograma com integracdo térmica utilizando um

calculator ainda sem a etapa de pré-aquecimento.

Figura 10 — Fluxograma do processo de destilagdo pressure swing com integracao
térmica e uso do calculator.
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Fonte: Autora (2021).

Na Figura 11 é exibido o fluxograma para o processo com integracdo térmica,
incluindo a estratégia de pré-aquecimento da corrente de alimentagdo do azeotropo. Uma
vez que o calculator é aplicado em ambos 0s casos de integracao, o bloco permanece no
fluxograma. A Unica mudanca da integracdo parcial para a integracdo total € que, na
otimizagdo dentro do Aspen Plus™, é necessario inserir restricdes que garantam que a
carga térmica do reboiler auxiliar seja zero e, assim, assegurar que o condensador da

coluna HP seja o reboiler da coluna LP e vice-versa.
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A diferenca, ja conhecida, da temperatura do azeotropo nas pressoes de 1 e 10 atm
é favoravel a diminuicdo do consumo de energia do processo, visto que a corrente de topo
da coluna de alta pressdo é sindbnimo de fluido de aquecimento para o reboiler da coluna
de baixa pressdo. Em funcdo disso, pode haver a integracdo térmica total, tornando o
método de destilacdo sob estudo mais competitivo em relacdo a outros processos de

separacao.

Além da integragdo referente aos trocadores de calor, é possivel realizar o pré-
aquecimento da corrente de alimentacao do azedtropo a partir da corrente de cloroférmio
puro retirada na base da segunda coluna, sendo esta a corrente de maior energia do
processo. Dessa forma, € reaproveitada uma energia que seria descartada ao final do
processo, além de reduzir a energia consumido no reboiler da primeira coluna. Um novo

trocador deve ser inserido no sistema (HEATX) para a realizacdo dessa estratégia.

Figura 11 — Fluxograma do processo de destilagdo pressure swing com integracao
térmica, pré-aquecimento e uso do calculator.
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Fonte: Autora (2021).

A Figura 12 explica como ¢é realizado o procedimento de otimizacdo proposto
neste trabalho para a configuracdo com integracéo térmica. Como ja foi dito, a funcao
objetivo definida é o somatorio entre a carga térmica do reboiler da coluna de alta pressédo

e o reboiler auxiliar da coluna de baixa pressao, visando & minimizagdo do consumo de
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vapor no reboiler da coluna de alta presséo e a eliminacdo do reboiler auxiliar ou a

reducdo do seu consumo.

Figura 12 — Procedimento de otimizacdo (modelo com integracéo térmica).
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Fonte: Autora (2021).
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5. RESULTADOS E DISCUSSOES

5.1 Avaliacao Energética do Sistema Sem Integracdo Térmica

A validacdo do procedimento de otimizagéo proposto neste trabalho foi realizada
com os parametros e o0 modelo termodinamico utilizados por Galanido (2020) para o
sistema sem integracdo térmica. A partir dos dados da Tabela 2 e da Tabela 3, o
fluxograma apresentado na Figura 7 foi reproduzido, avaliando, assim, a aplicabilidade
da metodologia em termos de convergéncia, o desempenho e consumo energético total
dos fluxogramas, visando na reducao significativa das cargas térmicas dos refervedores

envolvidos no processo.

A Tabela 4 apresenta uma matriz de dados resultante do procedimento de
otimizacdo inicial indicado na Figura 8. Além disso, nesse caso, 0 modelo termodinadmico
aplicado ainda ndo prevé a ndo-idealidade da fase vapor, ou seja, € utilizado o0 modelo

termodinamico NRTL, o mesmo escolhido por Galanido (2020), para fins de comparacao.

A partir dessa matriz de resultados (Tabela 4), tem-se que a carga térmica do
reboiler da coluna de baixa pressdao é maior do que a do condensador da coluna de alta
pressdo em todos os casos simulados (cada linha da matriz representa um cenario
operacional diferente). Para visualizar de maneira mais simples, no préprio software em
uso, é possivel selecionar em ordem crescente ou decrescente alguma das colunas, leia-
se variaveis, a fim de verificar qual o melhor ou pior cenario. Nesse caso, é interessante

selecionar a ordem crescente do somatorio das cargas térmicas dos reboilers das colunas
(QR1+QR2).

A anédlise de sensibilidade realizada no procedimento de otimizacdo tem 0s
intervalos de 12 a 16 para a posi¢do da alimentacdo da mistura azeotropica (Nreep1), 7 €
8 para a posicdo de alimentacdo da corrente de reciclo (NrecicLo) € 9 a 13 para a posicédo

da alimentacédo da segunda coluna (Nreep2).



Tabela 4 — Matriz de dados resultantes do modelo sem integracdo térmica (fase vapor ideal).

33

QR1 QR2 QC1 QC2 QR1+QR2 X1D1 X1D2
Caso NFEED1 NREcicLO NFEED2

(MW) (MW) (MW) (MW) (MW) (mol) (mol)

1 12 7 9 1,6140 1,5978 1,7842 1,1606 3,2118 0,6413 0,4537
2 12 7 10 1,6427 1,5638 1,8076 1,1319 3,2065 0,6438 0,4537
3 12 7 11 1,6249 1,5834 1,7947 1,1466 3,2084 0,6419 0,4541
4 12 7 12 1,6230 1,6003 1,7889 1,1675 3,2234 0,6426 0,4525
25 14 7 13 1,5979 1,6599 1,7546 1,2360 3,2579 0,6430 0,4466
26 14 7 9 1,6266 1,5741 1,7895 1,1443 3,2008 0,6442 0,4528
27 14 8 10 1,6260 1,5628 1,7888 1,1331 3,1889 0,6442 0,4527
28 14 8 11 1,6287 1,5608 1,7909 1,1316 3,1895 0,6444 0,4527
47 16 8 10 1,6217 1,5798 1,7815 1,1528 3,2016 0,6439 0,4503
48 16 8 11 1,6456 1,5511 1,8001 1,1295 3,1967 0,6464 0,4500
49 16 8 12 1,6462 1,5662 1,8007 1,1447 3,2125 0,6464 0,4500
50 16 8 13 1,6315 1,6214 1,7841 1,2018 3,2530 0,6460 0,4478

Fonte: Autora (2021).
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Feito o teste do procedimento de otimizacdo proposto, € possivel visualizar que
os resultados do presente trabalho e do trabalho utilizado como referéncia (GALANIDO,
2020) apresentam numeros bem parecidos (Tabela 5). Isso significa dizer que os
resultados entregues pelo autor podem ser considerados como os resultados 6timos
globais. Além disso, os resultados indicam que o procedimento de otimizacdo proposto
tem sua validagdo, visto que o nimero de estagios das colunas e 0 modelo termodinamico

foram os mesmos usados no trabalho de referéncia.

Tabela 5 — Resultados 6timos do modelo sem integracao térmica (fase vapor ideal).

Coluna Variaveis Galanido (2020)  Presente Trabalho
NEesTAGlos 22 22
RR1 0,3686 0,4464
QR1 (MW) 1,6449 1,6260
LP QC1 (MW) 1,7815 1,7888
X1D1 (mol) 0,6417 0,6442
NFeep1 7 8
NRrecicLo 14 14
NEesTAclos 16 16
RR2 0,5403 0,6424
QR2 (MW) 1,5238 1,5628
HP QC2 (MW) 1,1325 1,1331
X1D2 (mol) 0,4575 0,4527
NFreep2 11 10
NRrecicLo - -
QRrotAL (MW) 3,1687 3,1888
LP+HP QCroraL (MW) 2.9140 2.9219

O leve aumento no consumo de energia total dos refervedores obtido no presente
trabalho (menos de 1%) pode ser explicado através da maior razédo de refluxo da coluna
de alta pressdo, visto que a carga térmica do seu reboiler é levemente maior em relacéo a

mesma carga térmica do trabalho de referéncia

Conforme dito no tépico 4 do presente trabalho, foi realizada a corre¢do da ndo-

idealidade da fase vapor, uma vez que ha uma coluna operando a 10 atm, sendo



35

considerada, assim, uma coluna de alta pressao (HP), a qual é requerida no processo de
destilacdo por mudanga de presséo. Sendo assim, o modelo termodindmico NRTL-RK foi
aplicado a fim de representar o equilibrio de fases (ELV) e os resultados das principais

variaveis do processo para esse cenario estdo exibidos na Figura 13.

Figura 13 — Resultados 6timos do modelo sem integracdo considerando a néo-
idealidade da fase vapor.

RECICLO

326,73K 404,15K

1 atm 10 atm
0,648 mol clorofdrmio

0,496 RR
1,9603 MW

0,474 mol cloroférmio
0,715 RR
1,2785 MW

300K
1 atm
0,50 mol cloroférmio

knolfh 150,19 kmol/hr 100,19 kmol/hr
100 kmol/hr
o> FEED1
FEED2
METOH o | CHLOR |—F>
337,46K 425,88K
1 atm 10 atm
0,995 mol metanol 0,995 mol cloroférmio
1,7944 MW 1,6925 MW
50 kmol/hr 50 kmol/hr

Fonte: Autora (2021).

Ao comparar os resultados de Galanido (2020) apresentados na Tabela 5 com o0s
valores numeéricos indicados na Figura 13, é possivel afirmar que ha uma diferenca de
10,04% a mais no consumo energético total dos refervedores do processo no presente
trabalho. Por meio da Figura 6, a qual exibe os diagramas xy da mistura metanol-
cloroférmio, percebe-se uma maior proximidade da curva de equilibrio a 10 atm na curva
diagonal quando é feita a correcdo da ndo-idealidade da fase vapor, indicando maior

dificuldade na separacdo dos componentes da mistura.

5.2 Avaliagdo Energética do Sistema Com Integracdo Térmica
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5.2.1 Integracdo térmica parcial

A integracdo térmica parcial do processo foi realizada de acordo com a Figura 11.
Na Tabela 6, tem-se a matriz com os valores numéricos resultados do processo com
integracdo parcial e pré-aquecimento. Nesse momento, foi aplicado o procedimento de
otimizacdo proposto (Figura 12), seguindo os dados da Tabela 2 e da Tabela 3, em que
vai haver a insercdo do calculator no procedimento e a mudanca na fungéo objetivo em

funcéo do reboiler auxiliar.

E possivel visualizar valores pequenos para a carga térmica do reboiler auxiliar

(QR1AUX), mas diferentes de zero, tornando a integracao térmica do fluxograma parcial.

Para fins de comparagdo com o trabalho de Galanido (2020) e validagdo do
procedimento de otimizacdo proposto para 0 modelo com integracdo, considera-se 0

modelo termodindmico NRTL.

A andlise de sensibilidade realizada no procedimento de otimizacdo tem 0s

mesmos intervalos considerados para o fluxograma sem integracao térmica.



Tabela 6 — Matriz de dados resultantes do modelo com integracdo térmica parcial e pré-aquecimento (fase vapor ideal).
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QR1 QR2 QC1 QC2 QR1IAUX QRIAUX+QR2 QEXC
Caso NFeeD1 NREcicLO NFEED2

(MW) (MW) (MW) (MW) (MW) (MW) (MW)
1 12 7 9 1,2742 1,6832 1,6779 1,1769 0,0973 1,7805 0
2 12 7 10 1,2818 1,6676 1,6740 1,1664 0,1153 1,7830 0
3 12 7 11 1,2754 1,7146 1,6742 1,2083 0,0671 1,7818 0
4 12 7 12 1,3162 1,7773 1,6843 1,2705 0,0018 1,7792 0
10 12 8 13 1,3329 1,7872 1,6968 1,3060 0,0268 1,8141 0
11 13 7 9 1,2677 1,6832 1,6757 1,1763 0,0914 1,7746 0
12 13 7 10 1,2687 1,6883 1,6697 1,1820 0,0867 1,7750 0
13 13 7 11 1,2769 1,6929 1,6696 1,1916 0,0853 1,7782 0
47 16 8 10 1,3845 1,5209 1,7002 1,056 0,3282 1,8491 0
48 16 8 11 1,3855 1,5381 1,7002 1,0731 0,3123 1,8504 0
49 16 8 12 1,3846 1,5883 1,7000 1,1237 0,2609 1,8492 0
50 16 8 13 1,3855 1,7074 1,7145 1,2424 0,1430 1,8504 0

Fonte: Autora (2021).
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Tabela 7 — Continuacdo da matriz de dados resultantes do modelo com integragéo
térmica parcial e pré-aquecimento (fase vapor ideal).

X1D1 X1D2  REFHP _ DISTL  RECICLO BOILUP
Caso (mol) (mol)  (kmol/hr)  (kmol/hr)  (kmol/hr)  (kmol/hr)
1 06102 0,4400 43,89 163,03 113,03 130,05
2 0,6120  0,4400 44,19 161,34 111,34 130,82
3 0,6102  0,4400 48,07 163,04 113,05 130,18
4 0,6100  0,4400 56,21 163,20 105,17 129,86
10 06194  0,4400 69,50 154,65 104,65 136,04
11 0,6100  0,4400 43,62 163,23 113,23 129,39
12 0,602  0,4400 44,57 163,04 113,04 129,49
13 0,6120  0,4400 47,56 161,34 111,34 130,33
47 06260 04400 41,73 149,12 99,12 141,31
48 06260  0,4402 43,88 149,22 99,22 141,41
49 0,6260  0,4400 50,71 149,12 99,12 141,31
50 06260 0,401 66,45 149,22 99,22 141,41

Fonte: Autora (2021).

Depois de implementado o procedimento de otimizacdo proposto para 0 modelo

com integracdo, é possivel visualizar (Tabela 8) que os resultados do presente trabalho

sdo melhores em relacdo aos de Galanido (2020), visto que o consumo de energia total

dos reboilers é menor (reducdo de, aproximadamente, 4%). Além disso, também ha uma

reducdo no gasto energético dos condensadores (cerca de 6% de diminuicdo). E

importante ressaltar que o autor citado implementou uma integracdo parcial simples,

enquanto neste trabalho foi feita a implementacdo da integracdo parcial com pré-

aquecimento. Sendo assim, é valido afirmar que o pré-aquecimento da corrente de

alimentacdo da mistura azeotropica a partir da corrente do produto de base da coluna de

alta pressdo (corrente mais quente do processo) € uma alternativa vantajosa, eficiente e

aplicavel ao PSD.
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E importante destacar, mais uma vez, que a implementacéo de pré-aquecimento
da corrente de alimentacdo para a mistura azeotrépica do processo de destilacdo pressure

swing, até o momento atual, ndo foi vista na literatura.

Tabela 8 — Resultados 6timos do modelo com integracéo térmica parcial (fase vapor

ideal).
Coluna Variaveis Galanido (2020)  Presente Trabalho
NEesTAGlos 22 22
RR1 0,3686 0,3010
QR1 (MW) 0,5124 1,2677
QC1 (MW) 1,7815 1,6757
LP QRIAUX (MW) 1,1325 0,0914
X1D1 (mol) 0,6417 0,6100
Nreep1 7 7
NRrecicLo 14 13
NEesTAGlos 16 16
RR2 0,5403 0,9241
QR2 (MW) 1,5238 1,6832
HP QC2 (MW) - -
X1D2 (mol) 0,4575 0,4400
NFeep2 11 9
NRrecicLo - -
QRtoTAL (MW) 3,1687 3,0423
LP+HP QCroraL (MW) 17815 16757

Fonte: Autora (2021).

A Figura 14 apresenta o fluxograma do processo com integracao parcial e pré-
aquecimento com os resultados referentes ao uso do modelo termodinamico NRTL-RK,

representando o equilibrio de fases (ELV).

Analisando os resultados de Galanido (2020) apresentados na Tabela 8 com os
valores numéricos indicados na Figura 14, é possivel observar que ha um aumento

minimo de 0,27% no consumo energético total dos refervedores do processo no presente
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trabalho. Ou seja, mesmo com uma maior dificuldade de separacéo ao fazer a correcéo

da ndo-idealidade da fase vapor, o pré-aquecimento consegue ser bastante apropriado.

Figura 14 — Resultados 6timos do modelo com integracédo parcial e pré-aquecimento
considerando a ndo-idealidade da fase vapor.
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Fonte: Autora (2021).

5.2.2 Integracdo térmica total

A implementacdo do fluxograma representado na Figura 11 também é véalida para
a integracdo térmica total do processo PSD com pré-aquecimento, porém, agora, com a
adicéo de restricdes que garantam que a energia do condensador da segunda coluna seja
suficiente para ser fornecida a primeira coluna no lugar do reboiler. Por essa razdo, a

convergéncia é mais dificil comparada aos casos anteriores.

Na Tabela 9, nota-se que a carga térmica do reboiler auxiliar (QR1AUX) e a carga
térmica excedente entre o refervedor da coluna LP e o condensador da coluna HP (QEXC)

sdo iguais a zero ou muito préximas a zero, garantindo, assim, a integracédo térmica total.

Para fins de comparagdo com o trabalho de Galanido (2020), considera-se o
modelo termodindmico NRTL. Além disso, a analise de sensibilidade realizada no
procedimento de otimizagdo tem 0s mesmos intervalos considerados para o fluxograma

sem integracdo térmica, acrescentando, apenas, o estagio 6 para Nreep.



Tabela 9 — Matriz de dados resultantes do modelo com integracéo térmica total e pré-aquecimento (fase vapor ideal).
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QR1 QR2 QC1 QC2 QRI1IAUX QR1AUX+QR2 QEXC
Caso NFeeb1 NRrecicLo NFeED2
(MW) (MW) (MW) (MW) (MW) (MW) (MW)
5 6 12 13 1,3163 1,8028 1,6703 1,3163 2,69E-05 1,8028 0
10 7 12 13 1,4170 1,9559 1,8238 1,4171 0 1,9559 4 34E-05
20 6 13 13 1,4256 1,9712 1,8392 1,4256 0 1,9712 2,14E-05
45 8 14 13 1,4132 1,9484 1,8165 1,4132 4, 79E-05 1,9484 0
62 6 16 10 1,3170 1,8291 1,6968 1,3171 0 1,8291 6,74E-05
73 8 16 10 1,3759 1,9203 1,7884 1,3759 7,78E-05 1,9203 0
73 8 16 11 1,3937 1,9441 1,8121 1,3937 0 1,9441 4 46E-05
74 8 16 12 1,3842 1,9164 1,7841 1,3842 0 1,9164 3,15E-05
75 8 16 13 1,3679 1,8627 1,7302 1,3679 0 1,8627 2,68E-05

Fonte: Autora (2021).
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Tabela 10 — Continuacao da matriz de dados resultantes do modelo sem integracéo
térmica e pré-aquecimento (fase vapor ideal).

X1D1 X1D2  REFHP _ DISTL  RECICLO BOILUP
Caso (mol) (mol)  (kmol/hr)  (kmol/hr)  (kmol/hr)  (kmol/hr)
5 06188 04421 69,21 156,40 106,40 134,35
10 06157  0,4624 66,26 173,70 123,70 144,62
20 06160  0,4655 65,33 175,91 125,91 145,50
45 06152 0,4605 66,82 172,53 122,53 144,24
62 06001 0,4285 60,13 165,01 115,00 134,42
7 05924 0,4325 57,27 175,85 125,85 140,43
73 05927  0,4352 57,86 177,77 127,78 142,24
74 05993  0,4367 62,72 171,71 121,70 141,27
75 06131  0,4383 73,14 159,19 109,19 139,61

Fonte: Autora (2021).

A Tabela 11 apresenta os resultados de Galanido (2020) para o sistema com

integracdo térmica total e os resultados do presente trabalho para o sistema com

integracdo térmica total com pré-aquecimento. Levando em consideracdo esses hUmeros,

é notavel uma reducdo de 3,57% no consumo energético total dos refervedores no

trabalho atual. Isso se deve ao uso do pré-aquecimento da corrente de azeétropo, sendo

algo interessante a ser aplicado no processo PSD e ainda ndo visto na literatura consultada

até o momento corrente.
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Tabela 11 — Resultados 6timos do modelo com integracdo térmica total (fase vapor

ideal).
Coluna Variaveis Galanido (2020)  Presente Trabalho
NEesTAGlos 22 22
RR1 0,1622 0,2079
QRL (MW) - -
QC1 (MW) 1,6148 1,6703
LP QRLAUX (MW) - -
X1D1 (mol) 0,6230 0,6188
Nreep1 7 6
NRecicLo 14 12
NEesTAGlos 16 16
RR2 0,8041 0,6504
QR2 (MW) 1,8693 1,8028
HP QC2 (MW) - -
X1D2 (mol) 0,4461 0,4421
NFreeD2 11 13
NRecicLo - -
QRrorAL (MW) 1,8693 1,8028
LP+HP QCroraL (MW) 1,6148 16703

Fonte: Autora (2021).

O procedimento apresentado na Figura 8 foi utilizado para otimizacdo do PFD
com integracéo total, considerando a ndo idealidade da fase vapor utilizando o modelo
termodindmico NRTL-RK e o pré-aquecimento da corrente de alimentacdo da mistura
azeotropica com a corrente de base da coluna de alta pressao.

Os resultados obtidos (Figura 15) foram usados como estimativa inicial para
simulacdo do fluxograma exibido na Figura 16; mais especificamente, foram usadas
estimativas para os dois splitters e a carga térmica do reboiler da segunda coluna. Mesmo
fazendo uso de uma estimativa inicial proxima da solugéo, € importante explicitar a maior

dificuldade de convergéncia para o modelo.
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Figura 15 — Resultados 6timos do modelo com integracéo total e pré-aquecimento
considerando a ndo-idealidade da fase vapor.
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Fonte: Autora (2021).

Através da Figura 16, é valido afirmar que o pré-aquecimento € responsavel por
7,54% da energia fornecida ao reboiler da coluna de alta pressdo. Além disso, observando
os resultados como um tudo, no trabalho de referéncia (GALANIDO, 2020), o qual utiliza
0 modelo termodindmico NRTL, a implementacdo da integracdo térmica total € melhor,
visto que ha uma reducdo no consumo de energia de 41% em relacdo a integracdo térmica
parcial. Ja no presente trabalho, ainda com o modelo NRTL e com o pré-aquecimento da
corrente de aze6tropo, a mesma conclusdo é obtida, mas com uma redugdo um pouco
menor de 40,74%. Visto que se faz necessaria a representacdo da ndo-idealidade da fase
vapor devido a alta pressdo de operacdo de uma das colunas, o resultado se repete: a
integracdo térmica total com pré-aquecimento da corrente de azedtropo € mais eficiente
com uma reducdo de 43,04% em relacdo a integracdo térmica parcial com pré-

aquecimento
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Figura 16 — Resultados otimizados com integracéo térmica total e pre-aquecimento da
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6. CONCLUSAO

O presente trabalho avaliou e validou um novo procedimento de otimizagéo
energeética para o processo de destilacdo por mudanca de pressdo utilizando a mistura
metanol-cloroférmio para tal. Ademais, foi realizada a correcdo da nao-idealidade das
fases liquida e vapor por meio da alteracdo do modelo termodindmico representativo do
sistema. A partir disso, foi feita uma andlise energética, observando os principais fatores

que influenciam o processo.

Por meio dos resultados obtidos, é valido afirmar que o procedimento de
otimizacdo proposto aplicado tanto para o modelo sem integragéo térmica, quanto para o

modelo com integracdo térmica foi validado com base em trabalho na literatura.

Feita a validacéo do método, comparado ao trabalho de referéncia, o trabalho atual
apresentou um consumo energético menor para a configuracdo com integracao térmica,
mostrando que a técnica de pré-aquecimento da corrente de aze6tropo através da corrente
de base da coluna de alta presséo &, realmente, vidvel e eficiente e pode ser aplicada no
método de separacdo estudado para maior competitividade do PSD frente a outros

métodos de separacao.

E notavel que, ao considerar a ndo-idealidade da fase vapor (NRTL-RK), o
equilibrio liquido-vapor é alterado significativamente, aproximando a curva de equilibrio

da diagonal e, assim, dificultando a separacdo da mistura azeotrdpica.
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