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Resumo

O processo de destilacdo extrativa com N-formilmorfolina (NFM) pode ser utilizado para
separagdo do benzeno de uma corrente contendo hidrocarbonetos ndo aromaticos com seis
carbonos. Cerca de 20 componentes distintos constituem a corrente de interesse. Neste
trabalho, primeiramente, buscou-se o conjunto de dados experimentais disponiveis de
equilibrio de fases e coeficiente de atividade em diluicdo infinita para estimar os parametros
de interac@o bindria do modelo NRTL capaz de representar o processo de separa¢do de uma
planta existente. Os parametros faltantes foram estimados a partir do modelo de predi¢ao
baseado em contribuicdo de grupos, UNIFAC. O processo de destilagdo extrativa foi simulado
utilizando-se um simulador comercial e uma boa correlagdo com os dados de planta foi
encontrada. A influéncia na operacdo de diversos parimetros, como relagdo solvente/carga e
temperatura do solvente foram estudadas. Os valores 6timos tedricos foram obtidos e podem
ser implementados para melhoria do processo. Identificou-se uma extrema sensibilidade do
perfil da coluna com o calor fornecido pelo refervedor, indicando que pode ser uma fonte de
instabilidades. Além disso, foi identificada baixa eficiéncia na sec¢do de recheio, que também

dificulta a especifica¢do dos produtos de interesse.

Palavras-chave: 1. Destilacdo extrativa. 2. N-formilmorfolina (NFM). 3. Simulacao de

processo. 4. Ajuste de parametros NRTL.
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Abstract

Extractive distillation processes with N-formylmorpholine (NFM) are industrially used to
separate benzene from non-aromatics hydrocarbons of six carbons. In the process studied in
this work, the stream of interest consists of nearly 20 different hydrocarbons. A new set of
NRTL parameters was correlated based on literature experimental data. Both vapor-liquid
equilibrium data as well as infinite dilution activity coefficient were taken into account;
missing parameters were estimated with the UNIFAC group contribution model. The
extractive distillation process was simulated using a commercial simulator. Very good
agreement with plant data was obtained. The influence of the main parameters in operation,
solvent to feed ratio and solvent temperature were studied. The theoretical optimum values
were obtained and can be implemented to improve the industrial process. Extreme static
sensitivity with respect to reboiler heat was observed indicating that this can be the source of
instabilities. In addition a low efficiency was identified at the packing section, contributing to

the products specification problem as well.

Keywords: 1. Extractive distillation. 2. N-formylmorpholine (NFM). 3. Process

simulation.
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Capitulo 1

Introducao

1.1 Motivacao

O benzeno é um hidrocarboneto aromético, cuja férmula é C¢Hg, conforme Figura 1.1.

i
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Figura 1.1: Férmula do benzeno.

No inicio do século passado esta substancia foi utilizada como lo¢ao pés-barba e para
descafeinar café, mas com o conhecimento de sua toxicidade, esse tipo de aplicagdao foi
descontinuado. Como um aditivo de gasolina, o benzeno aumenta a octanagem, mas a
preocupacao com seus efeitos negativos sobre a satde e a possibilidade de contaminagdo por
benzeno em dguas subterraneas levou a regulacdo estrita do teor de benzeno nesse

combustivel.



2 CAPITULO 1. INTRODUCAO

De acordo com o relatério publicado pelo Programa Internacional em Seguranca
Quimica, disponivel no site da Organizacdo Mundial da Satde, em inglés, World Health
Organization (“WHO,” 2013) como o benzeno € carcinogé€nico, sua exposicdo deve ser
minimizada. Tradicionalmente, problemas na medula 6ssea, como anemia, leucopenia e
trombocitopenia, em ambiente de trabalho, tem sido reconhecidas como um primeiro estagio
de toxicidade com benzeno e parece ter relagcdo com a taxa de exposicao, isto €, quanto maior
a exposicdo, maior a probabilidade de se observar a reducdo da contagem de células

circulantes no sangue.

A Administracdo de Seguranca e Satide Ocupacional Norte Americana (OSHA, do
inglés Occupation Safety and Healthy Administration) estabeleceu um limite de exposi¢ao
maxima de uma parte de benzeno por milhdo (1ppm) nos locais de trabalho durante uma
jornada de 8 horas por dia, 40 horas por semana. O limite de exposicdo por curto prazo de

benzeno no ar é de Sppm por 15 minutos.

Assim, em funcdo de sua elevada toxicidade, o benzeno vem sendo substituido por
outros hidrocarbonetos com caracteristicas semelhantes. No entanto, este composto continua
com vasta utilizacdo na inddstria quimica como matéria prima para inimeros compostos. Por
exemplo, o benzeno ainda é largamente empregado na producao de estireno, o qual € utilizado
para produzir polimeros, para resinas e adesivos (via cumeno), e de ciclohexano, utilizado na

manufatura de nylon.

No Brasil, as legislacdes também estdo se tornando cada vez mais rigidas na
comercializacdo de produtos acabados que contenham benzeno. Do mesmo modo, a Portaria
Interministerial n° 775, de 28 de abril de 2004, proibiu, em todo o territério nacional, a
comercializacdo de produtos acabados que contenham "benzeno" em sua composi¢do,
admitindo, porém, a presenca desta substancia, como agente contaminante, em percentual nao

superior a 0,1% (zero virgula um por cento), em volume, a partir de 1° de dezembro de 2007.

Diante de tal cendrio, torna-se cada vez mais importante para inddstria o dominio de
tecnologias capazes de realizar a separacdo do benzeno de outros compostos nao aromaticos,
com alta pureza. Devido a baixa volatilidade relativa entre os compostos aromdticos € nao

aromdticos com o mesmo nimero de carbonos, o processo de destilacdo convencional ndo se
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torna vidvel economicamente, fazendo com que os processos de extracdo e de destilacdo

extrativa figurem como alternativas interessantes.

Emmrich er al. (2001), cita que o processo de destilacdo extrativa foi desenvolvido
comercialmente nos anos 60. Ele foi pensado para realizar a recuperacao de benzeno com alta
pureza a partir da benzina presente no coque, devido ao alto teor de arométicos contido.
Desde 1968, mais de 55 plantas similares foram construidas, totalizando uma capacidade de

producio de benzeno superior a 10.000.000 de toneladas por ano.

A escolha do solvente apropriado tem significativo efeito no desempenho da
destilacdo. O solvente utilizado no processo em estudo, NFM (N-formilmorfolina), possui
todos os requisitos para um bom solvente para destilacdo extrativa: 6tima combinacdo entre
seletividade e eficiéncia, alta estabilidade térmica e quimica, baixa pressdo de vapor, baixo
custo, sem efeitos corrosivos em equipamentos de aco carbono, baixa toxicidade e ndo

necessidade de adi¢ao de agentes quimicos (DIEHL; KOLBE; GEHRKE, 2006).

Conforme apresentado em Diehl et al. (2006), o processo cldssico de recuperacao de
benzeno com N-formilmorfolina (NFM) consiste em duas colunas: a columa de destilagdao
extrativa e a coluna retificadora (stripper), como mostrado na Figura 1.2. Os aromaticos sdao
alimentados na coluna de destilagdo extrativa entre as se¢des de esgotamento e retificacdo e o
solvente, NFM, acima da secdo de retificacdo. Tracos de solvente sdo separados dos
componentes ndo aromdticos na secdo de recuperagdo de solvente. Os componentes nao
aromadticos sdo retirados no topo da coluna de destilagdo extrativa. Os aromadticos contidos na
carga deixam a coluna de destilacdo extrativa pelo fundo, junto com o solvente. Os
aromaticos s@o entdo separados do solvente na coluna de retificacdo. O solvente € recirculado
para a parte superior da coluna de destilacdo extrativa. O calor do solvente € recuperado nos

trocadores de calor da coluna.
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Figura 1.2: Processo de destilacao extrativa com NFM e propriedades fisicas do solvente
(DIEHL; KOLBE; GEHRKE, 2006).

1.2 Objetivo

A unidade industrial estudada, desde a sua partida, vem apresentando dificuldade de

especificacdo simultinea dos dois principais produtos da unidade: benzeno e rafinado' C6 nio

aromatico. Diversos estudos ja foram realizados, inclusive modifica¢des da configuracao dos

internos da coluna, para a separagdo dos produtos. No entanto, nenhuma intervengao realizada

até o momento foi capaz de sanar o problema. Em funcdo da presenca de solvente no sistema,

o modelo termodindmico necessdrio para simulacdo da coluna ndo estd disponivel em

simuladores comerciais, dificultando as anélises dos problemas encontrados.

O objetivo do presente trabalho € desenvolver um modelo capaz de representar o

comportamento do sistema em foco para auxiliar nas andlises e propor solu¢des para operacao

adequada da planta.

! Rafinado: mistura de hidrocarbonetos resultantes de um processo de extracao.
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Abaixo estdo listados os passos basicos realizados para constru¢ao da simulagao:

e selecdo dos componentes;

* modelagem termodinamica;

¢ montagem do fluxograma do processo;
e convergéncia da simulacao;

¢ andlise dos resultados e compara¢ao com os dados reais.

1.3 Estrutura da Dissertacao

O Capitulo 1 introduz a motivacdo e o problema a ser estudado neste trabalho de

mestrado.

O Capitulo 2 apresenta o levantamento da literatura existente sobre a destilacdo. Tal
capitulo trata de dois pontos principais: € feita uma revisdo sobre termodinamica e, depois, sao
revisados conceitos mais especificos de destilacdo extrativa. O capitulo é concluido com a
apresentacao dos trabalhos sobre destilacdo extrativa com NFM para recuperagao com benzeno,

disponiveis na literatura.

No Capitulo 3, € destacada a descri¢do do processo. A descricdo do modelo € dividida em
duas partes. Na apresentacio da constru¢do do modelo termodinamico € fornecida a modelagem
do equilibrio liquido vapor, colocando em evidéncia as consideracdes dos modelos, correlacdes e
métodos matemadticos utilizados. Entdo, o modelo proposto neste trabalho é apresentado. Na
exposi¢ao da ferramenta de simulacio usada sao descritas as consideragdes utilizadas e detalhada

a constru¢ao do modelo no simulador comercial.

No Capitulo 4, os resultados sdo apresentados e discutidos. Num primeiro instante, €
apresentada uma andlise sobre a formagdo de duas fases liquidas no interior da coluna. E feito,
entdo, uma avaliacdo do modelo proposto evidenciando os resultados obtidos quando comparados
com dados reais de operacdo. Finalmente, sao realizadas andlises de sensibilidade das principais

varidveis do processo para se estudar o seu comportamento.
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No Capitulo 5, sao apresentadas as conclusdes gerais e sugestdes para trabalhos

futuros.



Capitulo 2

Revisao Bibliografica

2.1 Destilacao

Destilacdo é um processo fisico de separagao de misturas de dois ou mais compostos
que possuam diferentes pontos de ebulicdo. Quando uma mistura liquida, composta por
diferentes substancias, € aquecida, o vapor gerado serd mais concentrado nos compostos mais
volateis, enquanto que o liquido remanescente serd mais concentrado nos compostos menos
volateis. Assim, esse método consiste no aquecimento da mistura até o ponto de ebulicao
para, entdo, realizar a condensacdo dos vapores, obtendo dois liquidos: um rico nos

compostos mais volateis e outro rico nos compostos menos volateis.

A destilag@o € uma operacdo unitdria que € utilizada hd muito tempo e continua sendo
um método primdrio de separacdo em unidades de processamento, apesar de sua inerente
baixa eficiéncia termodinamica. Segundo (DOMINGUES, 2005), cerca de 95% das
separagdes sdo realizadas por destilacdo. A preeminéncia deste modo de separacdo de
misturas de fluidos ndo € acidental, mas fundamental, e, por isso, dificilmente serd
substituida, por razdes cinéticas e termodinamicas. Do ponto de vista cinético, a transferéncia
de massa por unidade de volume na destilacao € limitada somente pela resisténcia de difusao
em cada lado da interface liquido-vapor, sem a presenca de inertes. Do ponto de vista
termodindmico, uma efici€éncia termodindmica tipica € em torno de 10%, mas pode ser

aumentada com a utilizacdo de condensadores e refervedores interestigios. Apesar de uma
7
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eficiéncia termodinamica de 10% parecer baixa, ndo hd muitos outros processos mais
eficientes. A destilacdo, em geral, fornece o mais barato e o melhor método para separacdo de

uma mistura liquida em seus componentes, exceto quando (KISTER, 1992):

e adiferenca de volatilidade entre os componentes € pequena;

e uma pequena quantidade de componentes de alto ponto de ebulicdo é recuperado da
carga. A destilacdo necessita que toda carga seja vaporizada a fim de recuperar uma
pequena quantidade;

® um composto seja termicamente instdvel até mesmo sob vacuo;

® amistura é extremamente corrosiva ou altamente susceptivel a incrustagdes.

2.2 Equilibrio Liquido-Vapor (ELV)

E dificil discutir destilacio sem fazer referéncia a algumas implicacdes do Equilibrio
Liquido-Vapor (ELV) em seus projetos. Por essa razdo, serdo incluidas neste texto algumas

discussoes fundamentais sobre ELV.

2.2.1 Valor K e Volatilidade Relativa

O coeficiente de particdo, K;, € a medida da tendéncia do componente i vaporizar. Se o
valor Ki for alto, o componente terd a tendéncia de se concentrar na fase vapor, se for baixo,
se concentrard no liquido. De forma geral, esta quantidade é funcdo da temperatura, pressao e

composi¢ao, sendo dado por:
Ki ==— (2.1)

onde y; € a fracdo molar do componente i na fase vapor e x; € a fracio molar do componente i

na fase liquida.
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A volatilidade relativa de um componente i com relacdo a um componente j € definida

por:

=

~.

Esta quantidade representa uma medida de cada separacdo, estabelecendo a tendéncia
de vaporizar entre dois componentes. Se a volatilidade relativa for alta, um componente tem
maior tendéncia de vaporizar que outro, e serd mais facil separd-los por destilacdo. Por outro
lado, se os dois componentes t€ém tendéncias de vaporizar semelhantes, a volatilidade relativa

se aproximard da unidade, e serd dificil de separa-los por destilacao.

Para misturas bindrias, as equacdes (2.1) e (2.2) podem ser combinadas:

Ki »n (1—-x)

Ay =—F =—" (2.3)
YUK, x (1 —y)
Essa equagdo pode ser rearranjada, convenientemente, na seguinte forma:
1,2X1
Y1 (2.4)

T1+ (a12 — Dxy

A partir da equacdo (2.4), assumindo uma volatilidade relativa constante, pode ser
construido um diagrama x;-y;. Nos eixos das abscissas e ordenadas s@o mostrados,
respectivamente, a concentragdo do componente mais volétil no liquido e vapor. Na diagonal
45°, os pontos em que a composi¢do do liquido e do vapor é a mesma. A Figura 2.2 ilustra o
efeito da volatilidade relativa na tendéncia do componente mais volatil se concentrar na fase

vapor para diferentes casos de volatilidade relativa constante.
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Figura 2.2: Diagrama de equilibrio x-y. Efeito da volatilidade relativa na concentracdo do
componente mais volatil na fase vapor (KISTER, 1992).

2.2.2 Sistemas Ideais e Nao Ideais

Neste trabalho, assume-se que sistemas ideais sdo aqueles que obedecem a lei de

Raoult, ou seja, o vapor é um gés ideal e o liquido é uma solucao ideal:

Py; = x;Pf* (2.5)

Da equagdo (2.5) e definicao do valor K; , da equacgdo (2.1), tem-se:

K' _ & _ Pisat
¢ X; P

(2.6)

Esta tltima relag@o € verdadeira apenas para solucdes ideais. Pode-se notar que, neste

caso, os coeficientes de particdo K;, independem da composicao.

Outra abordagem possivel € utilizarmos o conceito de coeficiente de fugacidade da

espécie i em solugdo, definido pela equagdo (2.7) (KORETSKY, 2007).
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2.7)

Para uma espécie i em uma mistura vapor, é conveniente determinar a fugacidade da

seguinte forma:

fE=vid:P (2.8)

E, para espécie i, na solucdo liquida, em muitos casos € mais conveniente a utiliza¢ao

do coeficiente de atividade:

fit = xvif; (2.9)

Assim, para o caso de equilibrio liquido-vapor a igualdade de fugacidades é uma

condi¢do necessaria:

o=t (2.10)

resultando em:
Vi®iP = x;vif; (i=1,2, .., N) (2.11)

Os sobrescritos v e [ ndo sdo utilizados nesta expressdo porque € suposto que ¢; se

refere a fase vapor e que y; e f; sdo propriedades da fase liquida, que pode ser escrita como:

@ P = x;y;P7* (i=1,2,..,N) 2.12
y i

onde ,

P; = sat exP (2.13)

_ & [_ VP - Pfaf)l

; RT
Como o fator de Poynting (representado pela exponencial) em pressdes baixas e

moderadas € diferente da unidade em somente alguns milésimos, a sua omissao introduz um

erro desprezivel e simplifica esta equagao para:

@

sat
1

b, (2.14)

Se considerarmos o modelo de um gds ideal para a fase vapor, ou seja®; =1, a

equacao (2.11) se reduz a:

yP = x;y;Pf* (i=1,2,..,N) (2.15)
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A Equaciao (2.15) também é conhecida como lei de Raoult modificada (SMITH et al.,
1996). No presente trabalho, assume-se que as pressdes sdo baixas suficientes para que a

Equagdo (2.15) seja uma 6tima aproximagdo. Neste caso, o fator K; fica:

B yipl_sat
P

K; (2.16)

Dessa forma, este fator passa a depender da composicdo da fase liquida (além de T e
P), o que € um potencial complicador na convergéncia numérica das simulacdes, uma vez que

o coeficiente de atividade também € funcdo de composi¢ao e da temperatura.

2.3 Modelos Termodinamicos

Quando se trabalha com simulagao, a escolha do modelo termodinamico adequado é
crucial para confiabilidade dos resultados obtidos. Ela requer andlise dos compostos quimicos
envolvidos, tipo de mistura e variacdo das condicdes do processo. O modelo termodinadmico,
em simuladores de processos, as vezes chamado de modelo de equilibrio liquido-vapor
(VLE), é um método para calcular a separacdo de fases de uma mistura a uma dada

temperatura, pressao € composicao.

Nao existe um unico modelo capaz de representar todas as misturas possiveis, pois
cada mistura possui um comportamento dominante diferente. Alguns modelos sdo derivados
de leis fisicas, alguns de restri¢cdes termodindmicas e alguns simplesmente se ajustam a dados

observados (HILL, 2011).

Modelos termodinamicos podem ser classificados em diversas categorias: equacao de
estado, coeficiente de atividade, combinados, com propostas especiais € modelos para sistema
aquosos eletroliticos (HILL, 2011). Os dois principais grupos utilizados sao as equacdes de
estado e os modelos de coeficiente de atividade. Neste estudo, assume-se valida a lei de
Raoult modificada. O vapor € considerado um gés ideal e o liquido uma mistura nao ideal. Os
desvios da idealidade sendo calculados por um modelo de atividade. Por isso, apenas os

modelos de atividade serdo detalhados neste documento.
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Em principio, os calculos de equilibrio de fases relacionados a fase liquida podem ser
feitos a partir de Equagdes de Estados, do mesmo modo que se procede com a fase gasosa.
Existem boas Equacdes de Estados para essa finalidade, porém uma alternativa muito usada

para os célculos da fase liquida € a aplicacdo das propriedades de excesso.

Uma das propriedades de excesso mais importantes € a energia livre de Gibbs de
excesso parcial molar, pois as varidveis que a influenciam sdo temperatura, pressio e
composi¢do, aquelas normalmente especificadas, ou desejadas nos calculos relacionados a
projetos envolvendo misturas ou solugdes liquidas. Ela pode ser escrita na forma (SMITH et

al., 1996):
G; = I;(T) + RTInf; (2.17)
Para uma soluc¢ao ideal onde,
fi = xif; (2.18)
a equagdo (2.17) fica:
G!% = I(T) + RTInx; f; (2.19)

Fazendo a diferenca entre (2.17) e (2.19), temos:

PN

fi
Xifi

G; — G = RTIn (2.20)
A diferenca no lado esquerdo € a energia de Gibbs em excesso parcial molar; a razio

adimensional, que aparece no lado direito, € chamada de coeficiente de atividade da espécie i

na solucgdo, recebendo o simbolo y; (SMITH et al., 1996). Desta forma, por defini¢do:

PN

' Xifi

(2.21)

GE = RTlny, (2.22)
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O coeficiente de atividade de uma espécie em solucao se torna unitdrio na medida em
que a espécie fica pura. No outro limite, quando a espécie i se torna infinitamente diluida,

verifica-se que tende a um valor finito, que identificamos por Iny;”.

Os modelos de coeficiente de atividade se prestam para a representacdo dos desvios de
uma mistura com relacdo ao comportamento de uma solu¢do ideal. As moléculas podem ter
grande diferenca de tamanho, forma ou natureza quimica. Usualmente, os modelos de
atividade calculam a atividade a partir de parametros de intera¢do bindria e, para resultados
mais acurados, € preciso estimd-los a partir da regressdo de dados experimentais. O
coeficiente de atividade e a energia livre de Gibbs em excesso estdo amarrados pela seguinte

relagdo termodinamica:

GE = RTZ x;Iny; (2.23)

Por esta razdo, em muitos contextos, modelos de Gibbs em excesso € modelos de
atividade sdo tomados como sindnimos. O coeficiente de atividade é calculado como uma
funcdo da temperatura e da composi¢do de misturas, sendo a dependéncia com a pressdo
usualmente desconsiderada (HILL, 2011). Modelos de atividade focam no comportamento do
liquido e ndo tratam a fase vapor. Em simuladores comerciais, os usudrios normalmente
podem selecionar uma equagdo de estado para realizar o ajuste fino da fugacidade do vapor

em conjunto com um modelo de atividade para o liquido.

Modelos preditivos de atividade sdo baseados na estrutura das moléculas. Eles
solicitam que os parametros de interacdo dos grupos e subgrupos das estruturas envolvidas
estejam disponiveis. Em casos que se queira utilizar um modelo de coeficiente de atividade,
mas nao se tem os parametros, deve-se realizar a regressao dos mesmos a partir de dados
experimentais ou utilizar modelos preditivos. Tais modelos, normalmente, representam bem
misturas de dois liquidos ou misturas que formam azedtropo. Eles usualmente ndo sdo

adequados para gases leves, sistemas de alta pressao e gases de combustao (HILL, 2011).

Os modelos de coeficiente de atividade a partir de parAmetros de interacdo bindrios
mais conhecidos sdo: o NRTL (Non Randow-Two-Liquid), Wilson e UNIQUAC (Universal
Quasichemical). O UNIFAC (Universal Funcional Activity Coefficient) ¢ o modelo de

atividade preditivo mais utilizado.
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A equacdo NRTL, do ano de 1968, é um método baseado na teoria dos dois fluidos
juntamente com conceitos de composicdo local. A equacdo € obtida generalizada e pode ser
aplicada em sistemas liquidos, totalmente ou parcialmente misciveis, para estimativas de
equilibrio liquido-vapor e liquido-liquido. Esse modelo € semi-empirico, contém trés
parametros e pode ser adaptado para sistemas altamente ndo ideais e de multicomponentes.
(TERRON, 2009). A equacdo NRTL é um dos modelos mais bem-sucedidos, € o artigo
original de Renon e Prausntiz, desde a publicacdo em 1968 até 04/2013, ja foi citado mais de

3.000 vezes, segundo o site Web of Science (2013). Este foi o modelo escolhido para o

desenvolvimento do presente trabalho.

A variante do modelo NRTL utilizada é dada por:

2 %76 x;Gij ( o memfijmj>
ij

= —_ (2.24)
Yk Xk G i kakaj kakaj

Iny;

onde,
Gij = exp (—ay;T))

b::
Ti]' = al-j + l]/T + el-jlnT +fUT

aij = Cij + le(T - 273,15K)

T € a temperatura expressa em Kelvin; y; € o coeficiente de atividade do componente i; x; é
fracdo do componente i na mistura e a;, bjj, ¢, € fij s3o constantes ndo simétricas. Assim, a;;
pode ndo ser igual a a;;, etc. A interagdo entre moléculas idénticas € assumida como sendo

zero: 7;; = 0.

2.4 Destilacao Extrativa

A destilagdo extrativa e azeotrdpica t€m a caracteristica comum de que uma substancia
que ndo estava presente na mistura é introduzida para elevar a diferenca de volatilidade dos

componentes mais dificeis de separar.
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A destilacdo azeotrépica pode ser definida como uma destilagdo na qual o composto
adicionado forma um azed6tropo, com um ou mais componentes na carga. Ela € realizada
adicionando-se, a uma fase liquida, um terceiro componente que ird alterar a volatilidade de
um dos compostos da mistura mais do que do outro, fazendo com que esses componentes
possam ser separados por destilacio. E provéavel que, em alguns casos, um sistema possa ser
separado tanto por destilacdo extrativa como azeotrdpica, por exemplo, dlcool e dgua, acido
acético e agua, etc. (LEI; CHEN; DING, 2005). No processo de destilacdo azeotrdpica o
componente adicionado € normalmente chamado de componente de arraste. O azedtropo
formado deve ser do tipo heterogéneo, ou seja, deve ocorrer a formacdo de duas fases
liquidas. O novo azedtropo formado € retirado no topo (azedtropo de minimo) ou no fundo
(azedtropo de maximo ponto de ebulicdo) da coluna de destilacdo, enquanto que um dos
componentes da mistura original é obtido puro na outra extremidade da coluna. Uma segunda

coluna deve ser utilizada para realizar a separacdo do componente de arraste.

A destilagdo extrativa € comumente aplicada na inddstria e estd crescendo sua
importancia como método de separacdo em plantas petroquimicas (LEI; CHEN; DING,
2005). Umas das suas caracteristicas mais proeminentes ¢ que um solvente com alto ponto de
ebulicdo € adicionado a uma mistura de componentes para aumentar sua volatilidade relativa e
facilitar a separacdo. Dessa maneira, € possivel obter um componente puro no topo de uma
coluna e outro com o solvente no fundo, que deverd ser separado facilmente em uma segunda
coluna de destilagdo, devido ao alto ponto de ebulicdo do solvente. A selecdo de um solvente

adequado € fundamental para assegurar a efetividade desse processo.

Tal processo é geralmente mais flexivel do que a destilacdo azeotrdpica, pois estdo
disponiveis uma maior variedade de solventes e uma maior faixa de condi¢des operacionais.
Além disso, a concentracdo do solvente pode ser controlada por balanco de energia e massa e
ndo pela composicio do azeétropo. E conveniente frisar que ndo é requerida a vaporizagdo do

solvente e, normalmente, os gastos energéticos sdo inferiores.

A facilidade de separacdo de uma mistura, com os compostos chaves i e j, € dada pela

volatilidade relativa, assumindo valida a lei de Raoult modificada esta pode ser expressa por:
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B Yi/xi B yipisat
(lij - y]-/x' - y]_Pjsat
]

(2.25)

O solvente € adicionado para alterar a volatilidade relativa o mais longe da unidade
possivel. Como a razdo P;“/P;" ndo se altera significativamente em uma faixa pequena de
temperatura, a Uinica maneira de alterar a volatilidade relativa € adicionando um solvente para

alterar a razdo. Essa razdo, na presencga do solvente, € chamada de seletividade, Sj;:

5, = <)}:_;> (2.26)

Apesar da grande utilizacdo da destilagdo extrativa na industria, ainda € limitado o
conhecimento do equilibrio de fase fundamental que forma a base termodinadmica dessa
operacdo: o comportamento de solucdes liquidas. Por este motivo, os modelos de atividade
disponiveis ainda requerem a adequada calibracio com base em dados experimentais. A
excecao seriam os modelos tipo COSMO-RS, porém estes ainda ndo apresentam uma precisao

suficiente para a utilizac@o industrial (SOARES, RAFAEL DE P.; GERBER, 2013).

Em geral, é conhecido que a adicdo de solventes polares em misturas de
hidrocarbonetos aumenta a volatilidade das parafinas em relacdo aos nafténicos, olefinas,
diolefinas e alcinos e aumenta a volatilidade dos nafténicos em relacdo aos aromadticos. A
teoria de Prausnitz e Anderson tenta explicar a seletividade do solvente em destilacdes
extrativas de hidrocarbonetos do ponto de vista termodindmico molecular e forgas
intermoleculares. A interacdo de forcas entre o solvente e os componentes pode ser dividida
em dois tipos: forcas fisicas e for¢as quimicas. O verdadeiro estado em uma solugdo €, sem

davida, um hibrido das duas for¢cas (PRAUSNITZ; LICHTENTHALER; AZEVEDO, 1998).

Para moléculas com tamanhos idénticos e natureza quimica similar (por exemplo,
hidrocarbonetos), as forcas fisicas ndo conseguem atuar na separacao. Nesses casos, as forcas
quimicas sdo dominantes e podem explicar o fendmeno. Quando se separam hidrocarbonetos,
com diferentes volumes molares, a seletividade € sensivel ao parametro de solubilidade polar.
Isso indica que a efetividade do solvente depende da sua polaridade, que deve ser grande, e do
volume molar, que deve ser pequeno. Para se ter uma maior seletividade, o parametro de

solubilidade polar deve ser o maior possivel. Isso explica porque o NFM, que possui alta
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polaridade e pequeno volume molar, é utilizado para separa¢do de hidrocarbonetos (LEI;

CHEN; DING, 2005).

A Figura 2.2 mostra uma representacao da estrutura do benzeno, ciclohexano e NFM onde é
possivel identificar que, principalmente devido a polaridade do anel benzénico, o NFM terd mais

afinidade com o benzeno, facilitando sua separacio dos demais hidrocarbonetos nao aromaticos.

(b) (©

Figura 2.2: Representacdo da estrutura das moléculas (a) benzeno (b) ciclohexano (c) NFM,
construidas como descrito em (GERBER; SOARES, 2013)

A polaridade dos solventes pode influenciar na pressdo de vapor de hidrocarbonetos.
Ela reduz a pressdo de vapor de todos os hidrocarbonetos contidos na solucdo, embora em
diferentes graus. Isso significa que os diferentes grupos moleculares, nos dois lados da
molécula, possuem um efeito elétrico, fazendo a molécula atuar como um pequeno dipolo. O
efeito elétrico atua nas ligas duplas dos hidrocarbonetos. Uma liga livre € formada, impedindo
a mobilidade das moléculas em questdo. Quanto mais ligas duplas a molécula tiver, maior
serd o impedimento do seu movimento e sua dificuldade de ser convertida do estado de

liquido para o vapor na presenca de solvente (EMMRICH; GEHRKE; RANKE, 2001).

Para exemplificar o qudo significante é a alteracdo pressdo de vapor, Emmrich et al.
(2001) montaram a Tabela 2.1 com pontos iniciais de ebulicdo de hidrocarbonetos puros e na

presenca de NFM.
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Tabela 2.1: Ponto inicial de ebuli¢do do NFM com HCs

Componentes Componente puro °C Ponto de bolha da mistura °C ©
2,2-dimetilpentano 79,19 83,43
2,4-dimetilpentano 80,49 84,74
2,2,3-trimetilbutano 80,88 85,21

n-heptano 98,43 103,15

ciclohexano 80,72 87,39

metilciclohexano 100,93 109,55
benzeno 80,09 134

™ 15% mol de HC + 85% mol NFM

A segunda coluna da Tabela 2.1 mostra o ponto de bolha dos componentes puros com
o benzeno (80°C), metilciclohexano (100,93°C) e n-heptano (98,43°C). Se esses componentes
sao misturados com NFM em uma propor¢cdo de 15% molar de hidrocarbonetos para 85%
molar de NFM, o resultado € que se terd uma mistura com ponto de bolha de 134°C para o
benzeno, 109,55°C para o metilciclohexano e 103,15°C para o n-heptano. A redugdo da

pressao de vapor € mais drastica para o benzeno e minima para o n-heptano.

O ponto mais importante €, entretanto, que o benzeno puro possui 0 menor ponto de
ebuli¢do, enquanto que, em mistura com o solvente, € o ponto mais alto. Esse € o principio da
destilacdo extrativa, onde primeiramente € produzido um corte com pontos de ebuli¢do muito
proximos e neste € adicionado um solvente polar para aumentar a diferenca dos pontos de

ebuli¢do entre os componentes, elevando a volatilidade relativa dos ndo aromaticos.

2.5 Destilacao extrativa de benzeno com NFM

O solvente utilizado em uma destilacdo extrativa, para alterar a diferenca de
volatilidade entre os componentes a serem separados, deve ser pesado e relativamente nao
volatil. Como sua interacdo com os hidrocarbonetos ocorre predominantemente na fase
liquida, ele € com constancia adicionado préximo ao topo da coluna, a fim de que uma
quantidade considerdvel esteja presente em todos os estidgios. Diversos solventes podem ser

utilizados com essa finalidade. No processo objeto deste estudo utiliza-se o NFM (N-
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Formilmorfolina), representado na Figura 2.3, para realizar a separacdo do benzeno de uma

corrente com outros hidrocarbonetos contendo seis carbonos.

/CH27CH2\ /H
N—C
\CH2---CH2/ \O

0]

Figura 2.3: Molécula do NFM (N-formilmorfolina)

Sao sindénimos de N-formilmorfolina: 4-formilmorfolina e 4-morfolina carboxil
aldeido. O solvente € miscivel com benzeno e dgua em qualquer relacdo e ndo forma
aze6tropo com hidrocarbonetos de seis a nove carbonos. Algumas das suas principais

propriedades estdo listadas na Tabela 2.2.

Tabela 2.2: Propriedades fisico-quimicas do NFM

Massa Molar 115 g/mol
Temperatura de ebulicao (1,033bar) 243°C
Temperatura de solidificacao 23°C

Massa especifica (a 20°C) 1153 kg/m’
Ponto de Fulgor (pensky-Martens) 125°C
Temperatura de ignicao 370°C
Calor especifico (20-150°C) 1,76 kl/kg K
pH (mistura 1:1 com agua) 8,6
Viscosidade (a 20°C) 6,68 cP

Foram encontrados poucos artigos que estudaram processos de destilacdo extrativa
com NFM para recuperagcdao de benzeno. Devido ao nimero limitado de dados de equilibrio
liquido-vapor com o NFM, Ying & Weipcng (2003) desenvolveram novos parametros para o
modelo UNIFAC, a partir de dados experimentais de coeficiente de atividade do benzeno,
hexano, ciclohexano, heptano e metilciclohexano a dilui¢ao infinita no NFM. Os grupos
funcionais necessdrios para esta modelagem sao o -CH,, ACH (-CH de compostos
aromdticos) e NFM, considerando este ultimo como um grupo principal representando a
molécula inteira. A comparagdo entre os dados experimentais e a predi¢do dos coeficientes de

atividade a dilui¢do infinita desse método com outros métodos de divisao do NFM em grupos
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funcionais indicaram resultados mais satisfatorios para os pardmetros de interagdo propostos

no artigo de Ying & Weipcng (2003).

Ko et al. (2002) foi a unica referéncia encontrada que utilizou dados de equilibrio
liquido-vapor existentes para construcdo do modelo termodindmico e simulacdio de um
sistema com o simulador Aspen Plus®. O autor utilizou 0 NRTL e definiu os parAmetros
bindrios para os seguintes pares com NFM: pentano, hexano, heptano, octano, ciclopentano,
ciclohexano, metilciclopentano, metilciclohexano, dimetilciclohexano, benzeno, tolueno e
etilbenzeno. No estudo foi concluido que a equacdo NRTL foi eficiente para simular uma
destilacdo extrativa com NFM. Também foi encontrada uma relagdo 6tima solvente/carga,
mas o autor esclareceu que outras otimizacdes de operacao requerem um maior nimero de

dados experimentais de equilibrio liquido-liquido.

No trabalho de Ghaee et al. (2008), foi utilizado o modelo termodinamico proposto por
Ko et al. (2002) para constru¢do de uma simulacido dindmica de uma destilacdo extrativa de
benzeno. O estudo mostra o efeito da temperatura de alimentagdo do NFM e o efeito da razdo

solvente/carga.

Ja Zhu et al. (2008), utilizaram uma melhoria do modelo UNIFAC para obtencao dos
dados de equilibrio liquido-vapor para constru¢do de sua simulacdo no Aspen Plus®. Neste
trabalho foram estimados parametros de interacdo para o modelo NRTL entre os principais
hidrocarbonetos da mistura e o NFM. Foram realizadas uma série de andlises do
comportamento das principais varidveis de controle desse tipo de coluna para obtencdo de
parametros 6timos de operagdo. Os parametros publicados por eles foram comparados com os

propostos nessa dissertacao.
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Capitulo 3

Processo Industrial e Modelagem

3.1 Descricao do Processo

O processo clédssico de separacdo de benzeno por destilaciao extrativa de uma corrente
de hidrocarbonetos consiste em duas colunas: uma para destilacdo extrativa e uma para
retificacdo dos hidrocarbonetos do solvente. A unidade estudada fundamenta-se em uma
coluna adicional a montante do sistema de destilacdo extrativa para realizacdo da separacdo

dos compostos com seis carbonos.

O processo analisado em nosso estudo refere-se a uma unidade de recuperacido de
benzeno localizada em uma planta petroquimica brasileira. A corrente C6C8 oriunda do
processo de hidrogenagdo de gasolina de pirdlise € primeiramente fracionada em corte C6 e
C7+ na primeira torre de destilacdo (T01). O corte C6 € enviado para torre de destilacao
extrativa (T02). A corrente aromética € alimentada na coluna de destilagdo extrativa entre a
secdo de esgotamento e a de retificacdo da coluna, enquanto que o solvente € adicionado
acima da secdo de retificac@o. Tracos de solvente sdo separados dos ndo aromadticos na secao
de recuperacdo do solvente. Os ndo aromaticos saem pelo topo da coluna. Essa corrente
alifatica pode ser vendida para o mercado externo como solvente, dentro de um limite de

concentracdo de benzeno contido.

23
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Os aromdticos contidos na alimenta¢do saem pelo fundo da coluna de destilacao
extrativa juntamente com o solvente. A corrente de fundo € encaminhada para a torre de
retificacdo (TO3), onde acontece a separacdo do benzeno, pelo topo, e do solvente, pelo fundo.
O solvente € entdo recirculado para parte superior da T02. O calor do solvente quente &
recuperado realizando troca térmica com o processo de destilacdo extrativa. Um esquema do

sistema estd apresentado na Figura 3.1.

FRACAO —» c6N AROM

Carga BENZEN(

Vo

NFM +BENZ

C7+ AROM 4—,

Figura 3.1: Desenho esquematico de uma unidade de recuperagdo de benzeno por
destilacdo extrativa com NFM

3.2 Construcao do Modelo Termodinamico Utilizado

Uma das principais dificuldades para a simulacdo de uma coluna de destilagdo
extrativa € possuir o correto modelo termodinamico capaz de predizer o comportamento dos
componentes quando em contato com o solvente. Com isso, grande parte desse trabalho foi

dedicada a modelagem termodinamica.

Para o caso de estudo, a maior dificuldade é a modelagem termodinadmica da fase
liquida, que possui caracteristicas altamente ndo ideais. Desta forma, a utilizacdo de modelos
do tipo ¢-¢ (equacdes de estado para a fase liquida e para o vapor) nao sao satisfatérios sem a

utilizacdo de regras de mistura mais avangadas, como por exemplo, Universal Mixing Rule
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(UMR) e Self-Consistent Mixing Rule (SCMR) (STAUDT; SOARES, 2012). Assim, é usual a
utilizacdo de modelos do tipo y-¢. Nos modelos y-¢, o equilibrio entre as fases é determinado
através da estimativa do coeficiente de atividade para a fase liquida (y), com modelos de
coeficiente de atividade, e do coeficiente de fugacidade (¢) para a fase vapor, através da
utilizacdo de equacdes de estado (MARCON, 2001), que para baixas pressdes este recai na

unidade.

A fim de se confirmar a hipétese de que a fase gds pode ser considerada ideal,
comparou-se as curvas de equilibrio entre os principais compostos do gis estimados a partir
da equacdo dos gases ideais e da equagdo de estado de Redlich-Kwong. A curva obtida para o

metilciclopentano (MCP) e o ciclohexano se encontra na Figura 3.2.

81
80
79
78
77
76
75
74
73
72

71 T T T T 1
0 0,2 0,4 0,6 0,8 1
Fragcdao molar MCP

Temperatura (°C)

== M|CP Gl liq === MCP Gl vap B MCP GRvap B MCP GR liq

Figura 3.2: Curva de equilibrio entre o metilciclopentano (MCP) e o ciclohexano estimado a
partir da equagdo dos gases ideais (GI) e da equagdo de Redlich-Kwong (GR)
Como as curvas ficaram essencialmente sobrepostas, conclui-se que a hipétese de que

a fase gds pode ser considerada ideal é uma 6tima aproximacao.

A etapa seguinte é comparar os valores obtidos na simulagdo com os dados de
operacdo. Um ponto problemdtico da selecdo € conseguir um conjunto de dados reais

representativos do processo. As principais dificuldades encontradas estdo relacionadas com:
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e determinacdo de um periodo no qual esses valores ndo estejam afetados por
transientes;
e qualidade das medidas, tais como calibracdo do instrumento de medida, sensibilidade

aregiao de operacgdo, precisdo do equipamento, entre outras.

Depois de obtido um conjunto de valores representativos, procede-se a comparacao
com os resultados do modelo. Nesta fase, € necessdrio o ajuste das condi¢des operacionais,
especificacdes dos equipamentos e revisdo da modelagem termodinamica. Ao realizar esses
ajustes o bom senso, os conhecimentos de engenharia e o entendimento especifico do
processo sdo importantes para ponderar as varidveis que devem ser alteradas (MARCON,

2001).

Definir como serdo tratados os dados, em uma modelagem ou simulacdo, significa
escolher como serdo realizados os cdlculos dos parametros ou das propriedades fisicas e
termodindmicas e como o processo serd elaborado. Hipéteses e consideragdes, como conceber

a coluna adiabdtica e a entalpia de mistura nula, sdo utilizadas para simplificar o modelo.

Para a constru¢do do modelo termodinamico buscou-se dados de equilibrio de fases e
coeficientes de atividade em diluicdo infinita (gamma infinito, y;°) para as substincias
envolvidas com o NFM. Foram obtidas informag¢des dos seguintes compostos: ciclopentano
(CP), n-hexano (n-HX), metilciclopentano (MCP), benzeno (BZ), ciclohexano (CH), n-
heptano (n-HP), metilciclohexano (MCH). A Tabela 3.1 apresenta o resumo das informacdes

obtidas.

Além de dados publicados em artigos, alguns dados foram adquiridos através do DDB
(Dortmund Data Bank) e outros consultados no DEQUEMA (do alemio, Deutsche

Gesellschaft fiir chemisches Apparatewesen).



3.2 CONSTRUCAO DO MODELO TERMODINAMICO UTILIZADO

27

Tabela 3.1: Dados bindrios disponiveis sobre os componentes em questdo e o NFM

Componente / Equilibrio Liquido- Equilibrio Liquido- Gamma Infinito
NFM Liquido Vapor
Cp (KO; NA; LEE; et (DORTMUND
al., 2003) DATABANK, [S.d.])
n-HX (TIEGS et al., 1994);
(CINCOTTTL, (KRUMMEN:
MURRU: CAO. GMEHLING, 2004)
1999); (KO et al.,
2002)
MCP (KO; NA; KWON; (KNOOP, C.; TIEGS,
et al., 2003) 1989) ; (WEIDLICH, U.;
ROEHM, 1987)
BZ (XIONG I., 2007); (TIEGS et al., 1994)
(YIN, W.; DING, S.;
XIA, S.; MA, P.,
HUANG, X.; ZHU,
2010)
CH (KO; NA; LEE; et (TIEGS et al., 1994)
al., 2003)
n-HP (CINCOTTL (TIEGS et al., 1994);
MURRU; CAO, (KRUMMEN;
1999); (QATTAN, GMEHLING, 2004)
1995)
MCH (KO; NA; KWON; (DORTMUND (TIEGS et al., 1994)
et al., 2003) DATABANK,
[S.d.])

A partir dessas informac¢des foi montada uma correlacdo dos dados a fim de identificar

os parametros para o modelo NRTL (non-random two-liquid) e comparou-se os resultados

obtidos com os dados experimentais. A escolha deste modelo foi baseada na sua capacidade

de representar os desvios da idealidade em baixa pressdo e também por ter sido utilizado com

sucesso em trabalhos similares, como em Ko et al. (2002), ZHU et al. (2008) e Chen et al.
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(2007).

Para os compostos que possuiam dados de equilibrio liquido-vapor e/ou equilibrio
liquido-liquido (compostos apresentados na Tabela 3.1) foram utilizadas tais informagdes para

a realizacdo de uma regressdo com o auxilio do Aspen Plus®.

A funcdo objetivo padrao do Aspen € a Méaxima Verossimilhanca, que é uma
generalizacdo do método dos minimos quadrados. Pelo método dos minimos quadrados
assume-se que as varidveis independentes possuem erro. Os erros nos parametros dependentes

sd@o minimizados ajustando-se um ou mais parametros do modelo.

Em um experimento medindo o equilibrio de fases, a equagao governante é:
PYyiP = yixif! 3.1

T, P, x e y s@o varidveis medidas e podem conter erro de medida. Na fun¢do objetivo
da maxima verossimilhancga, erros em todas as varidveis sao considerados. Para o exemplo do

equilibrio de fase, a fun¢ao objetivo de maxima verossimilhanca € (3.2):

Tei-T 2 Pgi_P 2 x X 2 y y 2

_ VNDG NP |(Tei-Tm.i ei-Pm,i NC-1 (Xeij-*mij NC-1 (Yeij-Ymij

Q - n=1 WTl i=1 ( | ) + ( ] ) + j=1 ( . ) + j=1 ( iR ) (3'2)
oT,i op i Ox,i,j Oy,i,j

onde,

Q ¢ funcgdo objetivo a ser minimizada por regressao de dados;

NDG ¢€ o numero de grupo de dados no case de regressao;

Wn € o peso de cada grupo de dados n;

NP € o nimero de componentes presentes em cada grupo de dados;

T, P, x, y s@o temperatura, pressdo e fracdes molares de liquido e vapor;

Os subscritos sdo como seguem: e representa o dado estimado, m o dado medido, i € o
dado para o ponto de dados i, j € a fracdo de dados para o componente j € ¢ € o desvio padrao
para o dado indicado. Se 6=0, o ponto ndo € incluido na fun¢@o objetivo e o valor estimado
determinado igual ao valor medido. Diferentes pontos de dados podem ter desvios padrdo

diferentes.

Essa funcdo € minimizada manipulando-se parametros de propriedades fisicas

identificados na regressao e manipulando-se o valor estimado correspondente a cada medida.
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A minimizagdo de Q estd sujeita as restricdes do equilibrio de fases apresentado na Tabela

3.2.

Tabela 3.2: Restricoes aplicaveis ao equilibrio de fases

®Vy;P = yx; fl.l =0 Restricdo real, uma por componente nesse

ponto de dados

y; =vi(T,P,x) Restrigdo implicita, ndo serd violada
&7 = @¢(T,P,y) Restri¢do implicita, ndo serd violada
ft = fiT,P) Restri¢do implicita, ndo serd violada

Somatério das fracdes molares da fase Restri¢do implicita, ndo serd violada
liquida igual a um
Somatdério das fracdes molares da fase Restricao implicita, ndo serd violada

vapor igual a um

Para esses mesmos componentes (apresentados na Tabela 3.2) também se utilizou o
Aspen Plus® a fim de se obter uma estimativa dos parimetros NRTL através dos dados de

gamma infinito obtidos na literatura.

Se requerido, o sistema de propriedades fisicas do Aspen pode estimar todos os
parametros que faltam para os modelos. O sistema de estimativa de propriedades constantes
(do inglés, PCES, Property Constant Estimation System), pode estimar parametros bindrios
usando coeficientes de atividade a diluicao infinita. Dessa maneira, os dados de laboratério
obtidos foram utilizados para se obter o melhor resultado. Se fossem fornecidos dados em
apenas uma temperatura, o PCES estimaria apenas um parametro da equag¢do. Como foram
fornecidos dados que abrangem uma faixa de temperatura, o Aspen estimou os dois primeiros
parametros da equacdo NRTL: ayj, aji, b; e bj. O parametro alfa (c;) é por padrao 0,3, mas

pode ser alterado se necessario.

De acordo com os valores recomendados para c;; para os diferentes tipos de misturas

apresentados na Tabela 3.3, o valor padrdo de 0,3 foi o mais adequado.
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Tabela 3.3: Valores recomendados de c;; para diferentes tipos de misturas

Cjj Misturas

0,30 Substancias ndo polares, ndo polar com liquidos ndo associados polares;

pequenos desvio da idealidade

0,20 Hidrocarbonetos saturados com liquidos ndo associados polares e sistemas que

apresentam imiscibilidade liquido-liquido

0,47 Sustancias altamente auto-associadas com substancias nio polares

Esse método estima uma quantidade limitada de coeficientes da equacdo NRTL e pode
ndo representar bem concentra¢des longe de zero, onde o parametro alfa tem influéncia mais
significativa, especialmente em sistema com dois liquidos, mas foi considerado satisfatério

neste trabalho, pois a maioria dos compostos se encontra em baixa concentracao no solvente.

Para os componentes benzeno, n-hexano, ciclohexano, n-heptano e ciclopentano, que
j& possuiam parametros para o0 modelo NRTL propostos por Ko, Min Su; Cho, Jungho; Kim,
(2002), esses parametros também foram comparados. Com esses mesmos componentes
adicionalmente ao metilciclopentano e metilciclohexano, que possuiam modelo proposto por

ZHU et al. (2008), também se verificou a validagao dos parametros disponiveis.

Deste modo, foi realizada uma selecao de parametros que melhor ajustaram o modelo
NRTL quando comparado aos valores experimentais do coeficiente de atividade a dilui¢ao

infinita. Esses valores foram utilizados para compor o modelo proposto neste estudo.

Conforme esperado, em todos os casos o modelo que melhor se ajustou aos valores
experimentais foi o estimado a partir dos proprios valores de coeficiente a diluicio infinita. Como na
presenca do solvente os compostos nao arométicos se encontram em baixa concentracio, o critério
utilizado para selecdo do melhor modelo pode ser considerado adequado. Para o benzeno, que se
encontra em concentragdes maiores na fase liquida, analisou-se também o modelo selecionado com

a curva de equilibrio liquido-vapor experimental.

As tabelas a seguir mostram os modelos gerados a partir da regressdo de dados de
ELV e ELL, das estimativas de coeficiente de atividade em dilui¢do infinita (gamma infinito),

modelos encontrados na literatura e uma comparacdo com estimativas de parametros
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realizadas com UNIFAC. As figuras na sequéncia mostram a verificacdo de cada modelo

obtido com os dados experimentais de gamma infinito.

Tabela 3.4: Parametros bindrios entre o ciclopentano e o NFM para equacao NRTL dos
modelos obtidos

Parametro Estimativa Modelo Modelo KO Modelo Estimativa

Binario Gamma inf regressao etal., 2002 ZHU et al., UNIFAC
ELL 2008

ajj 0,790783 6,586619 52,25082 -0,666

aj; -1,51084 8,343303 102,8304 -1,689

b; 891,5079 -362,315 -891,612 723,345 1203,9191

b;; 863,25277 -1865,473 -3869,688 1532,010 253,773657

Cij=Cji 0,3 0,3 0,3 0,3 0,3

dii=d;; 0,00099 0,0001

e 0,85538 -8,02588

eji 1,343024 -15,5078

fi -0,02252

L -0,02713

In (gamma inf experimental)
N w
‘
()
o
®
o

In (gamma inf calculado)
B Modelo estimativa Gamma inf = Referéncia
Modelo regressao ELL ® ModeloZHU etal., 2008
® ModeloKO etal., 2002 ¢ Modelo estimativa UNIFAC

Figura 3.3: Verificacdo dos modelos obtidos com os dados de gamma infinito experimentais
para a interagao do ciclopentano com o NFM.
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Tabela 3.5: Parametros bindarios entre o n-hexano e o NFM para equacdo NRTL dos modelos

obtidos
Parametro Estimativa Modelo Modelo KO Modelo Estimativa
Binario Gamma inf regressao etal., 2002 ZHUetal., UNIFAC
ELL 2008
ajj 0,164076 16,85957 -4,54663 -0,25
aj; -2,12607 -2,58875 35,28162 -0,587
b 1006,868 10000 1173,067 957,127 1100,91965
bji 1380,856 3376,179 -1381,78 1257,37 522,016128
Cij=Cji 0,3 0,0022 0,3 0,3 0,3
dj=d;; -0,0000412 0,0009
ejj -28,8685 0,689915
eji 15,34038 -4,9109
fi 0,244448
fi -0,16241
5
5
4
£
23
b
£,
£
go 1
I
- O T T T T 1
0 1 2 3 4 5
In (gamma inf calculado)
B Modelo estimativa Gamma inf e Referéncia
® ModeloKO etal., 2002 Modeloregressdo ELL
® ModeloZHU etal., 2008 ¢ Modelo estimativa UNIFAC

Figura 3.4: Verificacdo dos modelos obtidos com os dados de gamma infinito experimentais
para a intera¢do do n-hexano com o NFM.
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Tabela 3.6: Parametros bindrios entre o metilciclopentano e o NFM para equacdao NRTL dos
modelos obtidos

Parametro Estimativa Modelo Modelo KO et Estimativa
Binario Gamma inf regressao ELL al., 2002 UNIFAC
ajj 0,542562 1,146828 -0,49
aj; -1,3487607 8,43144904 -1,75
b 936,980192 1525,16416 733,24 1151,31095
bji 932.077115 -1146,3829 1495,83 384,125145
Cij=Cji 0,3 0,3 0,3 0,3
dii=d;; 0,000563
G -0,488233
©ji 0,56425
fi -0,00073
i -0,193458
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E
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>
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B Modelo estimativa Ga
Modeloregressdo ELL

#® Modelo estimativa UNIFAC

In (gamma inf calculado)

mma inf e Referéncia
® ModeloZHU etal, 2008

Figura 3.5: Verificacdo dos modelos obtidos com os dados de gamma infinito experimentais
para a interagao do metilciclopentano com o NFM.
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Tabela 3.7: Parametros bindrios entre o benzeno e o NFM para equacdo NRTL dos modelos

obtidos
Parametro Estimativa Modelo Modelo KO Modelo Estimativa
Binario Gamma inf regressao etal., 2002 ZHUetal., UNIFAC
ELV 2008
a; 1,501285 -2,30611 2,378713 0,079
aji -1,06933 4,674098 1,556067 1,12
b; 177,5824 958,010037 -433,899709 -68,264 563,998304
bj; 218,4086 -1716,07 -960,693 71,37 -48,927759
Cij=Cji 0,3 0,3 0, 0,3 0,3
dii=d;; 0 -0,00044
ejj -0,38914 -0,00011
eji 0,813287 -0,00011
Ji 0,00585
fi -0,01273
2 12 /
£ 1 /
g . fale) . .
x . U,0
g ° % o P /ﬁ ‘ '
©
€ 0,4
§a 0,2 /
£

(@]

-0 -08 -06 -04 -0,2 0,0

02 04 06 08 10

In (gamma inf calculado)

® ModeloKO etal., 2002
B Modelo estimativa Gamma Inf
® ModeloZHU etal., 2008

Referéncia
Modeloregressdo ELV

4 Modelo estimativa UNIFAC

1,2 1,4

Figura 3.6: Verificacdo dos modelos obtidos com os dados de gamma infinito experimentais
para a interagao do benzeno com o NFM.

Apesar de, em comparagdo com o coeficiente de dilui¢do infinita, o0 modelo gerado a

partir de estimativa com esses valores ter ficado melhor, para o benzeno optou-se por validar

o modelo pela curva de equilibrio liquido-vapor. Nessa situa¢do, o modelo gerado a partir da

regressdo dos dados de equilibrio liquido-vapor experimental se mostrou como o melhor

modelo, como pode ser visto na Figura 3.7.
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Figura 3.7: Verificacdo do modelo gerado a partir dos dados de equilibrio liquido-vapor,

estimativa de gamma inf e UNIFAC para a interacdao do benzeno com o NFM.

Tabela 3.8: Parametros bindrios entre o ciclohexano e o NFM para equacao NRTL dos
modelos obtidos

Parametro Estimativa Modelo Modelo KO Modelo Estimativa

Binario Gamma inf regressao etal.,2002 ZHU et al., UNIFAC
ELL 2008

aj 0,827198 3,551011 178,9185 -0,468

aj; -2,29513 -53,6397 174,8402 -2,064

b; 847,93769 1523,9034 -6567,535 843,806 1150,78212

b;; 1235,1259 3062,3785 -7658,695 1607,940 384,796756

Cij=Cji 0,3 0,3 0,3 0,3 0,3

dii=d;; 0,001082 0,0001

G -0,85891 -26,8772

eji 7,95259 -25,854

Ji -0,00044

i 0,000505
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In {(gamma inf experimental)
E:
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Figura 3.8:

Verificagdo dos modelos obtidos com os dados de gamma infinito experimentais
para a interac@o do ciclohexano com o NFM.

Tabela 3.9: Parametros bindrios entre o n-heptano e o NFM para equa¢do NRTL dos modelos
obtidos

Parametro Estimativa Modelo Modelo KO Modelo Estimativa

Binario Gamma inf regressao etal., 2002 ZHUetal., UNIFAC
ELL 2008

a;j -0,06869 3,295822 9,760741 -0,185

aj; -2,39092 -58,6162 -16,0195 -0,939

b; 1063,021 2089,173 1395,536 1053,086 1069,44883

bj; 1563,0933 1084,7339 1917,7512 1302,330 640,691493

Cij=Cji 0,3 0,3 0,3 0,3 0,3

dii=d;; 0 0,000536

ejj -1,57183 -1,87501

eji 11,67952 2,249606

i 0,007549

fii -0,02906
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In (gamma inf experimental)

In (gamma inf calculado)

® ModeloKO etal., 2002 e Referéncia
B Modelo estimativa Gamma Inf Modeloregressdo ELL
® ModeloZHU etal., 2008 ¢ Modelo estimativa UNIFAC

Figura 3.9: Verificacdo dos modelos obtidos com os dados de gamma infinito experimentais
para a intera¢do do n-heptano com o NFM.

Tabela 3.10: Parametros bindrios entre o metilciclohexano e o NFM para equacao NRTL dos
modelos obtidos

Parametro Estimativa Modelo Modelo ZHU et Estimativa

Binario Gamma inf regressao ELV al., 2008 UNIFAC
e ELL

a; 0,501484 80 -0,313

aj; -2,31986 -80 -2,108

b; 922,84507 -2896,83 857,691 1108,71321

b;; 1350,042 5025,634 1579,740 507,884298

Cij=Cji 0,3 0,3 0,3 0,3

dii=d;; 0,000962

ejj 11,7988

¢ -11,54839
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Figura 3.10: Verificagdo dos modelos obtidos com os dados de gamma infinito experimentais
para a interacdo do metilciclohexano com o NFM.

Os resultados das estimativas dos parametros de interagdo bindria da equagao NRTL
para os principais compostos presentes na carga da coluna estudada e o NFM se encontram na

Tabela 3.11.

Tabela 3.11: Parametros de interacdo bindrios do NRTL

Comp.i CP n-HX MCP BZ CH n-HP MCH

Comp.j NFM NFM NFM NFM NFM NFM NFM

ajj 0,791 0,16 0,543 17,09 0,827 0,069 0,501
aji -1,51 -2,13 -1,35 -12,3 -2,29 -2,39 -2,32
b; 891.,5 1006 937,0 -1000 8479 1036 922,8
bji 863,3 1380 932,1 952,7 1235 1563 1350
Cij 0,300 0,300 0,300 0,300 0,300 0,300 0,300

onde: ciclopentano (CP), n-Hexano (n-HX), metilciclopentano (MCP), benzeno (BZ),
ciclohexano (CH), n-Heptano (n-HP), metilciclohexano (MCH)

Para o benzeno utilizou-se também os seguintes pardmetros: djj=d;; = -0,11, ¢;; =-2,42 ¢
€ji = 1,666

Assim sendo, o ajuste final do modelo desenvolvido para os compostos de interesse

em NFM pode ser visto na Figura 3.11.
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Figura 3.11: Comparacao dos dados calculados de gamma infinito do modelo gerado com os

dados experimentais

O modelo UNIFAC foi adotado para os componentes sem dados de equilibrio

disponiveis na literatura com o solvente. Esses compostos sdo: 2,3-dimetilbutano, 2-

metilpentano, 3-metilpentano, 2,4-dimetilpentano, 2-metilhexano, 2,3-dimetilpentano, 1,1-

dimetilciclopentano, 3-metilhexano, 1¢,3-dimetilciclopentano, 1t,3-dimetilciclopentano e 1t,2-

dimetilciclopentano. A soma desses componentes representa aproximadamente 5,8% em

massa da carga. Com o intuito de aumentar a confiabilidade desses dados, foi adicionado ao

modelo UNIFAC um novo parametro de interacdo dos grupos —CH; e ACH com o NFM,

conforme proposto por Ying & Weipcng, (2003). Portanto, os parametros da Tabela 3.12

foram utilizados para predizer os parametros de intera¢do bindrios da equacdo NRTL para os

compostos que ndo possuiam dados experimentais com o NFM.

Tabela 3.12: Parametros de interacao entre os grupos —CH,; e ACH com o NFM (YING;

WEIPCNG, 2003)

N m anm/K amn/K
CH, NFM 9921 170,56
ACH NFM -143,42 211,24

Os parametros estimados para esses componentes se encontram na Tabela 3.13.
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Tabela 3.13: Parametros bindrios do NRTL estimados por UNIFAC

Comp. i 2,3DMB 2MP 3MP 2,4DMP 2MH 2,3DMP

Comp. j NFM NFM NFM NFM NFM NFM

bj; 1101 1101 1101 1070 1070 1070

b;i 520 521 521 639 640 639

Cjj 0,3 0,3 0,3 0,3 0,3 0,3

Comp. i 1,1IDMCP 3MH c1,3DMCP t1,3DMCP t1,2DMCP

Comp. j NFM NFM NFM NFM NFM

bj; 1101 1070 1109 1109 1109

b;i 522 640 507 507 507

Cjj 0,3 0,3 0,3 0,3 0,3

onde: 2,3-dimetilbutano (2,3DMB), 2-metilpentano (2MP), 3-metilpentano (3MP), 2,4-
dimetilpentano (2,4DMP), 2-metilhexano (2MH), 2,3-dimetilpentano (2,3DMP), 1,1-dimetil-
ciclopentano (1,1DMCP), 3-metilhexano (3MH), cis-1,3-dimetilciclopentano (c1,3DMCP),
trans-1,3-dimetilciclopentano (t1,3DMCP), trans-1,2-dimetilciclopentano (t1,2DMCP)

Ja para a fase vapor, como se trata de um sistema de baixa pressdo e as substincias

envolvidas ndo se associam em dimeros a lei dos gases ideais foi utilizada.

3.3 Modelagem do Sistema no Simulador Comercial

A simulagdo da coluna de destilacdo extrativa foi realizada através de um modelo

rigoroso Radfrac do simulador utilizado.

A Figura 3.11 mostra a configuragdo os dados de entrada utilizados para compor a

coluna.
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Figura 3.11: Desenho esquematico da configuracdo da coluna

A coluna estudada € composta de 71 estdgios. Desses, 33 sdo referentes a secao de
pratos, 12 sdo estagios equivalentes da sec@o de recheio acima da entrada do solvente (leito de
recheios aqui denominados de A e B), 24 sdo estdgios equivalentes da sec¢do de recheio entre a
carga e a entrada de solvente (leitos de recheio C e D), um é o condensador ¢ um € o

refervedor.

No entanto, quando montamos uma simulagdo de uma coluna, o nimero de estagios
que devem ser considerados figura sempre como uma incégnita importante para que possa ser
estimado. A coluna estudada possui se¢des com diferentes tipos de internos, as considerac¢oes

para o calculo da eficiéncia de cada uma estao descritas nos itens 3.3.1 e 3.3.2.

A Tabela 3.14 mostra as especifica¢des da simulacao Radfrac.
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Tabela 3.14: Especificacdo das principais varidveis da coluna de destilacdo extrativa simulada
no modelo Radfrac

Configuracao Numero de estagios 71
Condensador Total
Referverdor Termosifao

Fases validas

Vapor-liquido-liquido

Convergéncia Liquido fortemente nao ideal
Correntes Solvente Estagio 14
Carga Estagio 38
Pressao Pressdo do Topo 1,05 kgf/cm2g
Delta P 2-13 0,02 kef/cm’
Delta P 14-37 0,04 kgf/cm®
Delta P 38-70 0,13 kgf/cm®
Condensador Refluxo e destilado sdo subresfriados 51,5 °C
Refervedor Delta de temperatura 32°C

Outra consideragdo levada em conta na modelagem da coluna foi a de poder ser
tratada como uma coluna adiabdtica, ou seja, a capacitancia térmica do metal da coluna ¢é

desprezada e a troca de calor ocorre somente no condensador e refervedor.

3.3.1 Niimero de estagios reais da secao de pratos

O numero de estdgios considerados para cada prato foi igual a um, deixando a

eficiéncia dessa secdo da coluna como uma varidvel para ser ajustada no modelo.

Existem diversos trabalhos publicados propondo métodos de calculo para a obtencao
da eficiéncia dos pratos de colunas, mas o presente estudo ndo se deteve em estuda-los
profundamente, apenas lagcou mao dos conhecimentos obtidos para que se pudesse fazer uma

primeira abordagem sobre o assunto.

A eficiéncia de prato real mede o quanto seu desempenho se aproxima do prato ideal,

cuja eficiéncia € 100%. O numero de pratos reais necessdrios a uma separacao depende da
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eficiéncia global da coluna, sendo calculado dividindo-se o nimero de estdgios tedricos pela
eficiéncia global do equipamento. Logo, a eficiéncia global de uma coluna pode ser definida

como:

E _ NPy 3.3

A eficiéncia dos internos relaciona o nimero de estdgios tedricos com o nimero de
pratos reais. A conversdo do nimero de estigios tedricos necessdrios para realizar uma
transformagdo para pratos reais requer a predicdo da eficiéncia local, seguida pela
transformagao deste valor para o prato inteiro. Deste ultimo valor, o nimero requerido de
pratos reais na coluna € rapidamente calculado, através da eficiéncia global (DOMINGUES,
2005). A predi¢do da eficiéncia de ponto € um problema de transferéncia de massa liquido-
vapor, enquanto a conversao para eficiéncia de prato € um problema de geometria e hidraulica

do prato (GARCIA; FAIR, 2000).

Existem muitas defini¢des diferentes de eficiéncia de pratos, sendo a de Murphree, de
longe, a mais utilizada nos célculos de processo de separacdo. O Aspen Plus® nos fornece a

possibilidade de trabalhar com a eficiéncia de Murphree ou eficiéncia de vaporizacao.

No modo baseado em taxas, o modelo Radfrac do Aspen calcula a eficiéncia de
Murphree para cada componente como abordagem fracionada do equilibrio da corrente de
vapor deixando cada estigio. Para cada uma das secdes de recheio da coluna a Radfrac
calcula a aproximacao fracionada do equilibrio, usando a definicao de eficiéncia de Murphree,
e reporta a altura de leito necessdria para que o equilibrio seja atingido, bem como a altura

equivalente para um prato teérico (HETP) em cada sec@o.

A eficiéncia de prato de Murphree representa a variacdo de concentracio de um
componente no estdgio real pela variacdo da concentragdo do mesmo componente que deveria
ocorrer considerando o estigio tedrico, onde a mistura de vapor que sai do prato n estd em
equilibrio com o liquido que sai do mesmo prato. Se o liquido e o vapor forem perfeitamente
misturados, a eficiéncia de prato Murphree ird coincidir com a eficiéncia de ponto, em

qualquer ponto do prato. Ela é definida como:

EM — Yii — Vij+1

= 3.4
Yo KX — Vi (34)
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A eficiéncia de vaporizacdo ¢ um método alternativo a eficiéncia de Murphree. Sua
utilidade assenta no fato de que equagdes para colunas com pratos perfeitos sao rapidamente
transformadas para aquelas colunas com pratos reais, pela simples introducdo de um fator k;.
Ao contrério da eficiéncia de prato de Murphree, a eficiéncia de pratos de vaporizacdo nao
surge de um modelo especifico para o comportamento de um prato. Em vez disso, ¢ uma
fun¢do que pode ser avaliada para qualquer modelo que assume descrever o comportamento
de um prato. A este respeito, a definicdo da eficiéncia de vaporizacdo de prato é andloga ao

coeficiente de atividade termodindmica (HOLLAND, 1981).

A eficiéncia de vaporizacdo pode ser definida como a razdo entre o calor fornecido
para evaporar uma quantidade fixa de liquido e a quantidade tedrica de calor requerido. Ela é

definida como:

EY — Yij

;= 35
l kijxij ( )

onde k € o valor de equilibrio, x é fracdo molar de liquido, y é a fragdo molar de vapor, E;" é a
eficiéncia de vaporizacao, EUM ¢ a eficiéncia de Murphree, i € o indice do componente, j é o

indice do estagio.

De uma forma geral, podem-se classificar os modelos de predicao de eficiéncia em
empiricos, tedricos ou semi-empiricos associados a modelos hidrodinamicos que consideram
a dispersdao do liquido e vapor sobre os pratos. Os modelos empiricos permitem uma ripida
estimativa da eficiéncia global de uma coluna de destilagdo e sdo mais simples, porém, via de
regra, menos precisos. Ja os modelos tedricos ou semi-empiricos s@o utilizados para estimar a
eficiéncia de ponto e s@o baseados na teoria da transferéncia de massa nos dois filmes. Os
modelos tedricos ou semi-empiricos associados a modelos hidrdulicos (mecanicistas)
consideram os efeitos da dindmica dos fluidos sobre os pratos, que determinam a estrutura de
dispersao, ou seja, a drea de contato entre as fases vapor e liquida nos pratos. O regime de
escoamento influencia diretamente a efici€éncia por afetar a drea interfacial (INVERNICI,

2009).

A correlacao de O’Connell (1946) vem sendo usada como padrao na inddstria durante

décadas para o célculo da eficiéncia global da coluna. A correlacdo é baseada em dados de 31

2

colunas de plantas, incluindo separacdo de hidrocarbonetos, compostos clorados e alcodis. E
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um complemento aos dados de 54 colunas de refinarias coletados por Drickamer e Bradford

(KISTER, 1992).

Lockett (1986) expressou a curva de O’Connell para pratos com borbulhadores na

seguinte forma:

Eg, = 9,06(p,a)~%%* (3.6)

onde a volatilidade relativa (o) e a viscosidade do liquido () da carga sdo tomadas na média
aritmética da temperatura no topo e no fundo da coluna. O método prediz 90% dos dados de

eficiéncia com 10% de erro, para pratos com borbulhadores (INVERNICI, 2009).

Apesar de ndo ser o mais adequado, uma vez que a coluna real possui pratos muito
mais avancados dos que foram utilizados para constru¢do da equacdo, ele foi utilizado para se
ter uma ideia da eficiéncia minima esperada. O cdlculo foi realizado prato a prato e os
resultados se encontram na Tabela 3.15. A partir da andlise dos coeficientes de particdo de
todos os compostos envolvidos na mistura, verificou-se que o metilciclohexano € o chave leve

e o benzeno € o chave pesado.

Tabela 3.15: Calculo da eficiéncia de O’Connell na secao de pratos

Estagio K; K; o Viscosidade Eficiéncia de
Meticiclohexano Benzeno (cP) O’Connell
38 3,316 1,628 2,036 0,487 0,492
39 3,348 1,678 1,995 0,478 0,497
40 3,374 1,721 1,960 0,471 0,501
41 3,395 1,758 1,930 0,465 0,505
42 3,411 1,790 1,905 0,460 0,508
43 3,422 1,817 1,883 0,455 0,510
44 3,431 1,841 1,863 0,451 0,513
45 3,437 1,863 1,844 0,448 0,515

Tabela 3.15 Continuacao: Célculo da eficiéncia de O’Connell na sec@o de pratos
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Estagio K; K; a Viscosidade Eficiéncia de

Meticiclohexano Benzeno cP 0O’Connell

47 3,448 1,908 1,806 0,441 0,519

49 3,463 1,961 1,765 0,435 0,524

51 3,494 2,036 1,715 0,429 0,530

53 3,553 2,143 1,657 0,422 0,536

55 3,659 2,289 1,598 0,415 0,543

57 3,827 2,467 1,551 0,407 0,550

59 4,048 2,656 1,523 0,399 0,555

61 4,281 2,829 1,512 0,390 0,559

63 4,472 2,961 1,510 0,380 0,563

65 4,601 3,047 1,509 0,369 0,567

67 4,677 3,099 1,508 0,359 0,571

69 4,769 3,156 1,511 0,353 0,573



3.3 MODELAGEM DO SISTEMA NO SIMULADOR COMERCIAL 47

Uma vez encontrada a eficiéncia global (Egr), pode-se converté-la para eficiéncia de
Murphree (Ey). Lockett (1986), mostra que Lewis (1936) derivou a relacdo entre Ey e Egr

como:

_In[1+4Ey(A—1)]
6L — InA

(3.7)

onde A é arazdo entre a inclinagfo da curva de equilibrio (m) de um sistema binério dy/dx e

a curva de operagdo:

(writ;)
A=m|-—- 3.8
( M, ) (3.8)
MW,
onde Mg € a vazao madssica de vapor (kg/s), MWs € massa molecular da mistura de liquido

(kg/kgmol), M; vazdo méssica de liquido (kg/s), MW, é a massa molecular da mistura de

vapor (kg/kgmol).

Entretanto, essas equagdes mais conhecidas sdo adequadas para destilacdes
convencionais, nao podendo ser diretamente aplicadas no sistema de destilacdo extrativa

estudado e o conhecimento foi aplicado apenas como uma reflexao do assunto.

Apesar de uma eficiéncia média encontrada de 54%, sabe-se que os pratos utilizados
fornecem eficiéncias superiores a essas e uma eficiéncia de 80% foi empregada. Devido a
baixa instrumentacdo da planta real esse nimero ndo pode ser confirmado, mas ele reproduziu
as informagdes da unidade e foi considerado satisfatério para a finalidade do trabalho

realizado.

3.3.2 Namero de estagios reais da secao de recheio

A sistemdtica mais usada, ainda hoje, para o célculo da altura de uma torre de
destilacdo recheada usa o conceito de HETP. No inicio do desenvolvimento dos equipamentos
de separacdo, os pratos eram largamente usados e o calculo do nimero de estagios ideais foi
rapidamente desenvolvido, juntamente com o conceito de eficiéncia de prato. Nas torres

recheadas, a eficiéncia de transferéncia de massa estd relacionada ao contato continuo
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contracorrente e com as taxas de transferéncia entre as fases liquida e vapor. E usada, deste
modo, a altura equivalente a um prato teérico (HETP, em inglés Height Equivalent to

Theorical Plate), que € definida através da equagdo (3.9).

7 = (HETP)(N) (3.9)

onde Z € a altura de leito necessdria para se obter a separacdo equivalente aos N estagios

tedricos.

Deste modo, avaliando-se adequadamente o nimero tedrico de estdgios através de

programas rigorosos, ou mesmo por McCabe-Thiele, chega-se a altura de leito recheado

simplesmente através da sua multiplicacdo pelo HETP (CALDAS et al., 2007).

Existem diversos métodos empiricos da estimativa de HETP para recheios. Kister,

(1992) propds a utiliza¢io da equagdo (3.10).

, 1200
HETP (in) =

+4 (3.10)
p

onde a, € a drea superficial especifica do recheio em ft*/ft’, que pode ser obtida a partir da

Tabela 3.16.

Tabela 3.16: Caracteristicas do recheio estruturado (CALDAS et al., 2007).

Nome Material ~ Tamanho ap € Massa Angulo
Nominal Espec. Area livre espec. (graus)
superf. (m™) (%) (kg/m*)
Mellapak Metalico 250Y 250 98,8 120 45

O recheio instalado na coluna estudada € um Mellapak 250Y, cuja foto se encontra na

Figura 3.13.
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Figura 3.13: Recheio Mellapak 250 Y./X (“Catdlogo Sulzer,” 2013)

De acordo o fabricante do recheio a eficiéncia de separacdo se comporta conforme a
Figura 3.14.

Melkpak280.Y Mellpa k250X
O e—— O e——
A A o
100 e—— 100 e——

= 1]
pamme® = head pressa e p mbar

Figura 3.14: Eficiéncia de separacdo dos recheios Mellapak (“Catédlogo Sulzer,” 2013)

onde F é um fator dado por: F = wg. /ps (m/s+kg/m3 =+Pa); w; é velocidade
superficial do gds, relacionada a coluna vazia (m/s) e p; é a massa especifica do gds

(kg/m®).
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A partir dos dados obtidos por simulacdo, estimou-se a eficiéncia de acordo com o

grafico apresentado no catdlogo do fornecedor. Os resultados se encontram na Tabela 3.17.

Tabela 3.17: Memorial de célculo da eficiéncia de separacdo segundo a Figura 3.13

1? secao (superior; secao 2° secao (inferior;

para retirada do solvente secao abaixo da adicao

dos nao aromaticos) do solvente)
Vazao maxima de gas (kg/h) 5802 15591
Diametro interno da coluna (m) 0,9 1,85
Area da secao transversal (mz) 2,54 10,79
Massa especifica (kg/m’) 5.7 54
Velocidade superficial (m/s) 0,11 0,07
Fator F 0,26 0,16
HETP (m) ~0,3 ~0,3

Calculou-se também o HETP de cada se¢do da coluna segundo a equacdo proposta por
Kister, Equacdo (3.10), e comparou-se o resultado com as informacdes fornecidas pelo

fabricante. Os resultados obtidos se encontram na Tabela 3.18.

Tabela 3.18: Numero de estagios das se¢cdes com recheio de acordo com o método proposto
por Kister e pelo fabricante

Resultado pelo Resultado Resultado
método proposto segundo o apresentado pelo
por Kister catalogo do fabricante do recheio
fabricante na folha de dados
1* secao de recheio 16 ~26 12
(d=0,9m; h=2x4m)
2% secao de recheio 32 ~53 24

(d=1,85m; h=2x8m)

Existem diversos fatores que afetam o HETP, Kister (1992) cita os principais:

¢ Tamanho e tipo de recheio: geralmente a eficiéncia do recheio aumenta quando a drea

por unidade de volume aumenta;
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e (arga de liquido e vapor: para razdo de operacao de liquido/vapor (L/V) constantes,
dentro de certo regime, geralmente o aumento das vazdes de liquido e vapor possuem
um efeito muito pequeno em recheios randomicos e aumenta o HETP em recheios

estruturados;

e Distribuicdo: tanto a distribuicdo de liquido, quanto a de vapor, possui um efeito

altamente prejudicial para eficiéncia de recheios;

e Razdo L/V: alguns testes realizados sugerem que a eficiéncia com refluxo finito é

similar aquela a refluxo total;

® Pressdo: geralmente a pressdo possui um efeito pequeno no HETP, tanto nos recheios
randomicos como nos estruturados. Estudos mostram algumas exce¢des para sistemas

a vacuo profundo (<1 a 2psi,) ou altas pressdes (>200 a 300psi,);

® Propriedades fisicas: geralmente recheios randomicos sdo relativamente insensiveis as
propriedades dos sistemas. Ja os recheios estruturados tendem a ter maiores HETPs

em sistemas ricos em dgua do que em sistemas nao aquosos;

¢ Erros em dados de ELV: erros desse tipo afetam tanto os recheios como os pratos;

¢ Duas fases liquidas: experimentos mostraram que a formagdo de duas fases liquidas
leva a reducao da efici€éncia somente quando ela prejudica a difusdo dos componentes
chaves. Portanto, espera-se uma perda de eficiéncia também quando um liquido ou

vapor “inerte” representa uma grande fracdo de uma das fases.

Desta forma, sabendo que a eficiéncia da coluna poderia ser uma varidvel manipulada
na simulagcdo e que se desconfia que possa haver ma distribuicdo nas se¢des, optou-se por
utilizar os resultados mais conservativos (menor nimero de estdgios) para a primeira proposta

da simulacdo até que a mesma fosse validada com os dados de planta.

Como nio hd uma vasta quantidade de indicadores de temperatura da coluna em
operacdo, o ajuste da eficiéncia foi mais preciso somente no leito de recheio logo abaixo a

adicao de solvente. Para esse leito obteve-se uma eficiéncia de Murphree de 0,35. Para o outro
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leito recheado, devido a falta de instrumentacdo da coluna, ficou dificil estabelecer a

eficiéncia verdadeira e foi adotada e mesma eficiéncia de Murphree de 0,35.



Capitulo 4

Resultados e Discussoes

4.1 Formacao de Segunda Fase Liquida

Conforme mencionado, na destilagdo extrativa é adicionado um agente de
separacdo a mistura original. No caso estudado, esse agente ¢ um solvente que altera a
volatilidade relativa dos componentes da mistura, preferencialmente, sem a formacgao de
uma segunda fase liquida. No entanto, em fun¢do da temperatura e composi¢do, existe

uma regido em que pode ocorrer a separacao de duas fases liquidas.

Como se trata de uma destilagdo extrativa, a formagao de duas fases liquidas nao
¢ desejavel, pois havera uma alteracdo considerdvel no ponto de ebulicio da mistura,

mantendo-se a pressao total constante.

Quando existe apenas uma fase, a temperatura de ebulicdo dos hidrocarbonetos
dissolvidos no NFM é aumentada devido a funcdo especial do agente extrator, NFM. Tao
logo as duas fases sejam formadas, a temperatura de ebulicdo cai para a temperatura de
ebulicdo da fase hidrocarboneto que se formou sem a presenca do solvente. Cada fase
formada possui sua propria pressdo de vapor, que somadas dardo a pressdo total do vapor.

Como a fase hidrocarboneto ndo possui NFM, sua pressdo de vapor é mais elevada.

Visto que a pressdo total na coluna é mantida constante, isso leva a uma menor

53
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temperatura de ebuli¢cdo, que pode haver uma intensiva vaporizacdo e provocar perda

pelo topo da coluna.

Logo, pode-se afirmar que o perfil de composicio de misturas de NFM,
aromdticos e nao aromadticos na coluna tem uma grande influéncia na destilacdo
extrativa. Os pontos criticos, onde essas misturas ndo sao mais soliveis entre si, podem
ser indicados por isotermas de saturacdo, fornecidas pelo detentor da tecnologia,

conforme Figura 4.1.

NFM, 100% em peso

Isotermas de saturagdo
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Figura 4.1: Isotermas de saturacao fornecidas pelo detentor da tecnologia

O cdlculo do equilibrio de fases é um problema fundamental e recorrente em
modelagem de fendmenos de engenharia quimica. Um passo chave para o cdlculo do
equilibrio multifasico € a analise da estabilidade de fase. Uma técnica de confianca para
andlise da estabilidade de fase vai garantir que, tanto que o nimero correto de fases serd

encontrado, como que a fase de separagao calculada corresponde a um minimo global da
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energia de Gibbs. Ou seja, a andlise da estabilidade de fase serve como um teste de
otimizacdo global na solu¢do de problemas de otimizacdo que determinam o equilibrio
de fase a temperatura e pressio constantes (HAYNES, 2005). De acordo com consulta ao
desenvolvedor do simulador utilizado, este verifica a estabilidade das fazes liquidas com
base no modelo de coeficiente atividade em uso, porém ndo foram fornecidos detalhes da

técnica utilizada.

As Figuras 4.2, 4.3 e 4.4 apresentam os resultados de composi¢cdo em cada
estdgio de equilibrio obtidos pela simulacdo localizados sobre as isotermas de saturagdo
fornecidas pelo detentor da tecnologia. O fornecedor nao disponibilizou a curva para
composi¢oes diferentes das apresentadas e, por isso, elas ndo foram extrapoladas nesse

trabalho.

1 = Condensador

14 = Alimentagcao NFM
38 = Alimentagao Carga 14-36 g9 10 37
71 = Refervedor ( 71

1,0Q 0,0
~70,00 0,25 0,50 0,75 1,00
1-12 _— -
BENZ

Figura 4.2: Isotermas de saturacdo em conjunto com pontos de operacao para os diferentes

estagios da coluna simulada, para um calor no refervedor de 10460GJ/h
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1 =Condensador

14 = Alimentag¢édo NFM
38 = Alimentagéo Carga 14 0.00
71 = Refervedor

125°C 90°C

1,0 0,0
70,00 0,25 0,50 0,75 1,00
1-12 E——
BENZ

Figura 4.3: Isotermas de saturacdo em conjunto com pontos de operacdo para os diferentes
estdgios da coluna simulada, para um calor no refervedor de 11695GJ/h

1 = Condensador

14 = Alimentagdo NFM
38 = Alimentacgéo Carga 0,00..1,0
71 = Refervedor 1

u
1,00 T @ T T T T T T T 0.0
0,00 0,25 0,50 0,75 1,00
1-12 BENZ

Figura 4.4: Isotermas de saturacdo em conjunto com pontos de operagdo para os diferentes
estagios da coluna simulada, para um calor no refervedor de 12134GJ/h
E possivel concluir também que o benzeno € soltivel no NFM em qualquer razao
e 0S nao aromaticos sdo consideravelmente menos soldveis no solvente. Além disso, a

regido de duas fases reduz com o aumento de temperatura, o que indica que a
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solubilidade dos ndo arométicos no NFM aumenta com o aumento da fracdo benzeno e

com o aumento da temperatura.

Apesar de dificil visualizag@o gréfica, a simulagdo acusou formacgdo de duas fases
liquidas no prato 13. Porém, a fracdo de massa, predita pelo modelo, na segunda fase

liquida foi sempre muito pequena.

4.2 Verificacao do Modelo

Uma vez implementado o modelo em um simulador comercial, buscou-se a validacao
do mesmo comparando os resultados obtidos por simulagao com os dados obtidos em planta.
Para tanto, realizou-se andlises completas das composi¢des das correntes de carga e produtos
e buscou-se as demais varidveis disponiveis da coluna durante o momento da coleta da
amostra, como: vazao de carga, solvente, refluxo, destilado e fundo, temperatura da carga,

solvente e refluxo, perfil de temperatura e de pressao da coluna.

Foram realizadas trés andlises completas das correntes envolvidas, em periodos
diferentes de operagdo da planta (2011, 2012 e 2013), e selecionou-se um desses periodos
para construir a validacdo do modelo e realizar a estimativa de eficiéncia dos internos (2012).
Os demais dados foram utilizados para confirmar o modelo desenvolvido. As andlises foram
realizadas em um laboratorio certificado. Foi utilizado o método DHA (Detailed
Hydrocarbon Analysis) para quantificar e qualificar os compostos encontrados. Para qualificar
compostos nao presentes no banco de dados do DHA, foi utilizado o0 GC-MS (Cromatégrafo

Gasoso acoplado a Espectrometro de Massas).

Testou-se também a robustez do modelo a partir de uma simulacdo ajustando-se
apenas os dados disponiveis da planta em operagdo normal (vazao de carga, solvente, refluxo,
topo e fundo, concentragdo de benzeno na carga e topo, pressdo de topo, meio e fundo,
temperatura de carga, refluxo, internas da coluna e diferenga de temperatura nos refervedores).
Nessa avaliacdo, contudo, deve se levar em conta que estdo inseridas ainda mais incertezas de
medi¢des, principalmente na questdao de composicao das correntes envolvidas (composi¢ao de
nio aromdticos na carga nao conhecida e erro no analisador da concentra¢do de benzeno na

carga e no topo).
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Para a validagdo, utilizou-se principalmente a concentracao de benzeno na corrente de
topo, contaminacdo de interesse. A corrente de fundo, como se trata de compostos organicos
solubilizados no solvente, ¢ de muito dificil andlise para o laboratério e os resultados
encontrados nao foram considerados representativos. Logo, para validacio da perda de
compostos ndo aromaéticos para corrente de fundo, baseou-se em uma comparacdo com a
andlise de contaminantes no benzeno produto (produto de topo da coluna de retificagdo a

jusante da coluna de destilagdo extrativa estudada).

A Tabela 4.1 mostra a composi¢do de carga da unidade (a composi¢do utilizada na
simulacao foi idéntica a analisada no laboratério), a composi¢do de topo da amostra coletada
na operacao industrial, a composi¢do do modelo e o cédlculo do erro absoluto obtido (valor

medido — valor calculado).
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Tabela 4.1: Composicao de carga e topo e erro obtido entre a simulacao e dados de laboratério
de amostra realizada em 2012

Fracao Fracao Fracao Erroda  Fracao

Componentes massica da massicado massica composicio massica

carga (real topo-real do topo - de topo  do fundo

= modelo) modelo - modelo
ciclopentano 0,001 0,004 0,004 0,000 3,27E-19
2,3-dimetilbutano 0,001 0,004 0,005 -0,001 1,13E-21
2-metilpentano 0,018 0,063 0,063 0,000 1,78E-21
3-metilpentano 0,014 0,047 0,047 0,000 2,08E-16
n-hexano 0,044 0,153 0,151 0,002 2,65E-16
metilciclopentano 0,133 0,453 0,455 -0,002 4,92E-13
2,4-dimetilpentano 0,001 0,003 0,003 0,000 2,00E-18
benzeno 0,719 0,035 0,035 0,000 0,105323
ciclohexano 0,031 0,106 0,107 -0,001 2,91E-09
2-metilhexano 0,006 0,021 0,020 0,001 4,41E-10
2,3-dimetilpentano 0,001 0,002 0,002 0,000 1,82E-18
1,1-dimetilciclopentano 0,002 0,008 0,008 0,000 3,54E-08
3-metilhexano 0,005 0,017 0,016 0,000 8,01E-16
1¢,3-dimetilciclopentano 0,007 0,023 0,023 0,000 5,83E-08
1t,3-dimetilciclopentano 0,005 0,016 0,016 0,000 1,07E-07
1t,2-dimetilciclopentano 0,006 0,022 0,022 0,000 1,61E-07
n-heptano 0,005 0,019 0,018 0,001 2,84E-12
metilciclohexano 0,001 0,004 0,004 0,000 1,07E-07
NFM 0 0 2,88E-06 0,000 0,894676

Como se pode perceber, os resultados apresentaram erros muito baixos.
Percentualmente o maior deles foi 2,3-dimetilbutano (12%), mas como se trata de uma
composi¢do com valores muito pequenos, o seu valor absoluto podera nao ser relevante diante
de todos os outros erros experimentais, de coleta e de instrumentagao envolvidos. Além disso,
esse componente foi um dos modelados através da predicdo com o modelo preditivo UNIFAC,

conforme ja mencionado. Os maiores erros absolutos apresentados foram na composi¢do do
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n-hexano e metilciclopentano. Esses componentes representam uma composi¢do aproximada
de 15 e 45%, respectivamente, ndo podendo ser considerado significativo um erro de 0,02
pontos percentuais. Nao obstante, o proprio balango de massa real da planta possui erros,
provavelmente decorrentes de imprecisdo de medi¢do e de que as amostras ndo foram
coletadas no exato momento considerando o tempo de residéncia da coluna, além da adicao de

erros da homogeneidade da coleta e de laboratorio.

A Figura 4.5 mostra a comparacdo do perfil de temperatura e pressdo obtido com o
modelo da simulacido e o medido na unidade industrial (temperatura e pressao real). O modelo
de pressao foi ajustado no modelo fixando-se a temperatura de topo e definindo-se a diferenca

de pressao de cada secdo da coluna.
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Figura 4.5: Perfil de temperatura e pressdo do modelo x real na coluna de destilagdo extrativa

com amostra coletada em 2012

Como o NFM néo € alimentado no topo da torre, os estdgios de 2 a 13 possuem apenas
a finalidade de ndo deixar que o NFM contamine o produto de topo, tendo tal regidao uma
temperatura praticamente constante. A principal acdo do NFM sobre o benzeno ocorre logo
abaixo do prato 14, quando se percebe um grande aumento de temperatura. Nota-se que esta
distribuicdo de temperatura se diferencia bastante da presente em uma destilacdo
convencional, sendo possivel observar temperaturas mais elevadas em regides intermedidrias

da torre. No estagio 38, devido a entrada de uma carga mais fria que o local da coluna, ha uma



4.2 VERIFICACAO DO MODELO

redu¢do da temperatura na regiao.

Apesar da dificuldade de se coletar amostras € compard-las com as varidveis
operacionais estaciondrias, uma vez que a coluna possui grande variabilidade, para se
certificar que o modelo estava robusto, conforme ja comentado, o mesmo foi utilizado para
predizer o comportamento da coluna diante de outros casos. As andlises de composi¢ao das
correntes da coluna e informacdes de operacdo fornecidas no SDCD (Sistema Digital de
Controle Distribuido) para as amostragens realizadas em 2011 e 2013 se encontram nas
Figuras 4.6 e 4.7. Em todos os casos verificou-se um pequeno erro na concentracdo de

benzeno no topo e ndo aromaticos no fundo para, entdo, se verificar o perfil de temperatura e

pressdo apresentados.
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Figura 4.6: Perfil de temperatura e pressao do modelo x real na coluna de destilacio extrativa
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Figura 4.7: Perfil de temperatura e pressdao do modelo x real na coluna de destilagao extrativa

com amostra coletada em 2013

Como o intuito de avaliar a eficicia do modelo também em condi¢des em que o
produto de topo estava especificado e o produto de fundo estava contaminado com benzeno,
mesmo que ndo haviam sido realizadas coletas de amostras para andlise das correntes em
laboratério, foram utilizados os dados dos analisadores on line disponiveis na unidade. As
informacdes de concentra¢do de benzeno na carga e corrente de topo, bem como os resultados
de contaminagdo de ndo aromadticos na corrente de benzeno foram utilizadas para se realizar
mais um caso da simulacdo. Em tal andlise ndo se conhecia a composi¢ao completa de carga,
apenas utilizou-se a mesma proporcao dos demais componentes presentes na corrente da

amostra coletada em 2012 e ajustou-se a concentra¢ao do benzeno.

A andlise apresentada na Figura 4.8, apesar de somar mais imprecisdes como erro de
resultados do analisador e estimativa da composi¢do de carga, apresentou um perfil de

temperatura condizente com o percebido na operacao da coluna.
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Figura 4.8: Perfil de temperatura e press@ao do modelo x real na coluna de destilagdo extrativa

apenas com dados disponiveis no SDCD

Examinando os resultados percebe-se que um erro recorrente em todos 0s casos
simulados € fato de o modelo ndo representar satisfatoriamente a temperatura de fundo da
coluna. A principal razdo € pela falta de ajuste do ponto de bolha da mistura de benzeno e

NFM.

Outra questdo importante de ser pontuada é o fato de ter sido utilizado na simulagdo
um refervedor termosifao. Na realidade, a coluna industrial possui dois refervedores: um
economizador de vapor, que troca calor com o solvente proveniente do fundo da coluna de
retificacdo, antes do mesmo retornar para a coluna de destilacdo extrativa e o refervedor
propriamente dito, que troca calor com vapor. Os refervedores sdo do tipo “once-through”,
conforme Figura 4.9, uma vez que se trabalha com uma quantidade inferior a 20 e 30 por

cento da quantidade de liquido vaporizada.
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Figura 4.9: Refervedor do tipo “once-through”

Segundo Kister, (1990) bons refervedores do modelo termosifido normalmente estao
limitados a 20 e 30 por cento de vaporizagdo. Refeverdores do tipo “once-through”, portanto,
sdo normalmente utilizados em colunas de retificacao ou outras aplica¢des com fluidos de alto

ponto de ebuli¢ao.

Outra possivel razdo para a diferenca de temperatura de fundo encontrada estd na
composi¢do de carga utilizada. Andlises de laboratério ndo sdo confidveis para os
componentes mais pesados em baixa concentracdo. Assim, no modelo foram considerados

apenas os componentes com até sete carbonos.

Para a definicdo dos estdgios onde estdo localizadas as medi¢cdes de temperatura
apontadas como estagio 15, 19 e 23 foi realizado uma estimativa das suas localizagdes a partir
do desenho dos internos da coluna e HETPs calculados, assim, esses pontos podem estar
deslocados no perfil. E importante lembrar que uma diferenca de 1 ou 2 °C é aceitdvel nesse
sistema. Em oportunidades onde a unidade estava parada ou circulando solvente, foram
encontradas diferencas de até 3°C entre esses termopares, o que pode ser justificado somente

por erro nos instrumentos ou erro de montagem dos internos.

Se realizarmos a mesma simulagdo com os dados utilizados para validacdo do modelo,
coletados em 2012, trocando apenas o modelo termodinamico para UNIFAC, obtemos o perfil

apresentado na Figura 4.10.
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Figura 4.10: Perfil de temperatura e pressdo modelo UNIFAC x real na coluna de destilagao

extrativa com amostra coletada em 2012

Como era esperado, nota-se que esse sistema € mais bem representado pelo modelo
proposto nesse trabalho do que pelo modelo UNIFAC, comumente utilizado para sistema com
solventes em que nio se possui informacao suficiente sobre a interacdo do mesmo com 0s

demais componentes da mistura.

4.3 Analise da Robustez do Modelo

Para estudar o comportamento do modelo, buscou-se avaliar o comportamento do
perfil de temperatura com a alteragdo da eficiéncia de Murphree nas duas se¢des de recheio
entre o solvente e a carga, um de cada vez. Os resultados se encontram nas Figuras 4.11 e
4.12. O objetivo da alteracdo da efici€ncia do recheio foi justamente verificar se os calculos
de HETP estavam adequados. Tal anélise também pode justamente nos mostrar se a eficiéncia
dos internos estd muito diferente da sugerida na literatura, o que poderia levantar suspeitas de
ma distribuicdo dos fluidos na coluna. A Figura 4.11 apresenta o comportamento da variacao

da eficiéncia do leito de recheio abaixo da entrada de solvente (leito C da Figura 3.12).
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Figura 4.11: Perfil de temperatura da coluna com a variacdo da eficiéncia de Murphree no
leito de recheio C (eficiéncia recheio C / eficiéncia recheio D / eficiéncia pratos)

Ja a Figura 4.12 apresenta o comportamento da variagdo da eficiéncia do leito de

recheio acima da entrada de carga (leito D da Figura 3.12).
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Figura 4.12: Variagao da eficiéncia de Murphree no leito de recheio D e nos pratos, mantendo
o leito de recheio C com eficiéncia constante (eficiéncia recheio C / eficiéncia recheio D /

eficiéncia pratos)

Como tanto o leito D, como os pratos, estdo localizados em uma zona de pouca

variacdo de temperatura, ndo € possivel perceber variacao no seu perfil com a variagao da



4.3 ANALISE DA ROBUSTEZ DO MODELO 67

eficiéncia. Uma vez que ndo existem indicadores de temperatura localizados ao longo do leito

de recheio D, também nao € possivel se confirmar sua eficiéncia.

A partir dessas andlises foi possivel evidenciar que a temperatura méxima atingida na
coluna, para as condi¢des simuladas (pressdo, razdo de refluxo, calor fornecido, etc.) serd
sempre aproximadamente 151°C. O estidgio em que essa temperatura ird ocorrer depende da
eficiéncia dos leitos de recheio. Se elaborarmos um gréfico com o valor médio de temperatura
a cada doze minutos obtido na coluna ao longo de seis meses de operagdo, serd possivel
perceber o intervalo em que ele trabalha. A Figura 4.13 mostra justamente isso: a variagdo de
temperatura do instrumento de temperatura localizado na parte de baixo no recheio C (estagio
23 tedrico). O periodo de seis meses foi escolhido por ser considerado suficiente para
abranger momentos em que a coluna estava especificando os produtos e situacdes onde

ocorriam instabilidades.
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Figura 4.13: Variacdo da temperatura no estdgio 23 tedrico ao longo de seis meses de
operacdo da planta
Ao se comparar as temperaturas mdximas e minimas atingidas na coluna real
(temperatura mdxima aproximadamente 153°C, temperatura minima aproximadamente
127°C, desconsiderando os valores de 120°C, que devem ter ocorrido durante paradas da
unidade), com as temperaturas mdximas e minimas atingidas na andlise de sensibilidade da
simulagdo com diferentes eficiéncias para os leitos recheados (maxima 151°C e minima
125°C), € possivel perceber que elas sdo muito proximas (diferenca maxima de 2°C). Essa
andlise ratifica que o modelo termodindmico representa bem a unidade operacional. E claro

que essa € apenas uma andlise qualitativa, uma vez que seria preciso conhecer as condi¢gdes de
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opera¢do da coluna em cada ponto do histdrico e se certificar que ele € representativo para as
condi¢des que se estd simulando. No entanto, como uma andlise qualitativa ela é védlida, uma
vez que ndo sdo esperadas alteragdes significativas nas condi¢cdes de operacdo da coluna

industrial ao longo do tempo.

4.4 Analises de Sensibilidade

Conforme apresentado nos gréficos de validacdo do modelo, a temperatura é mais
sensivel na regido logo abaixo da alimentacdo de solvente e no fundo. Essa variacdo estd
diretamente relacionada com a concentracdo de benzeno chegando nessa regido. As Figuras
4.14 e 4.15 mostram o perfil de composi¢do da coluna para a situacdo de operagdao no
momento de coleta das amostras realizada em 2012. Elas mostram que acima da carga a
concentracdo de benzeno tanto no liquido quanto no vapor cai rapidamente. Isso se da devido
a baixa volatilidade relativa em relacdo aos demais componentes. O inverso acontece para os
demais compostos nao aromadticos da corrente, onde foram representados os principais:

metilciclohexano (MCH), metilciclopentano (MCP), n-hexano (n-HX) e ciclohexano (CH).

\
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Figura 4.14: Perfil de composi¢do do vapor na destilacdo extrativa com solvente NFM
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Figura 4.15: Perfil de composi¢do do liquido na destilacao extrativa com solvente NFM
A Figura 4.16 mostra o perfil de volatilidade dos componentes em relagdo ao benzeno

na coluna estudada.

12

0 A\

: \
4 \ /

Volatilidade relativa ao benzeno

O LISLINLASLISL AL L L L L L L O O |

1 4 7 101316192225283134374043464952555861646770
Estagio

s B7 e [|CH MCP e n-HX e CH

Figura 4.16: Perfil de volatilidade relativa ao benzeno dos principais componentes da mistura

Na drea acima da alimentagdo do solvente (estdgio 1 a 13) percebe-se que nio ha
muita distingdo na volatilidade entre os compostos ndo aromdticos e o benzeno. Isso se da
pelo fato de que acima do prato 14 ndo hé solvente e, como a maioria dos compostos possuem
seis carbonos, suas volatilidades sdo semelhantes. E interessante observar, como era de se
esperar, o comportamento do metilciclohexano (MCH), sem a presenca de solvente ele possui

uma volatilidade inferior a do benzeno e na presenca de solvente essa ordem € invertida. Por
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1$s0, 0 mesmo, apesar de possuir sete carbonos, € separado pelo topo da coluna enquanto que

o benzeno sai pelo fundo na destilagdo extrativa.

Conforme ja abordado, o perfil de temperatura dessa torre € muito sensivel ao calor
fornecido a ela. Juntamente com as demais varidveis manipuladas, ele ird mostrar o estagio
onde ocorre a absor¢ao do benzeno pelo NFM. A Figura 4.17 mostra a variacdo do perfil de
temperatura com a variacdo do calor fornecido pelo refervedor. Nessa simulagdo manteve-se

constante as cargas da unidade e sua razdo de refluxo.
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N
o
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1 5 9 13 17 21 25 29 33 37 41 45 49 53 57 61 65 69
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15,1 GJ/h ====15,5 GJ/h 15,9 GJ/h e===16,3 GJ/h ====16,7 GJ/h

Figura 4.17: Efeito do calor do refervedor (GJ/h) no perfil de temperatura

Como a coluna industrial ndo possui termoelementos ao longo de todo leito de recheio
torna-se operacionalmente muito dificil realizar o acompanhamento e controle da torre. A
Figura 4.18 mostra a variacdo da recuperacdo dos produtos de interesse com a variacdo do
calor do refervedor para a mesma simulacdo da apresentada na Figura 4.11. Para facilitar a
visualizacdo grafica, a perda de benzeno na corrente de topo e a perda de ndo aromdticos no
fundo foram convertidos em recuperagdo desses produtos. Recuperacdes inferiores a 99,9%
de benzeno e 99,8% de ndo aromaticos tiram os produtos de especificacio (especificacdo do
benzeno € 1000ppm de ndo aromadticos e especificagdo da corrente ndo aromdtica de topo é

1000ppm de benzeno).
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Figura 4.18: Efeito do calor do refervedor (GJ/h) na perda de benzeno no topo, nao
aromaéticos no fundo e vazao massica de vapor

Para se ter uma ideia da ordem de grandeza, a variacdo de 0,2GJ/h, considerando
apenas troca de calor latente de um vapor de 18kgf/cm2g (1858kJ/kg), corresponde a variacdo
de 112kg/h de vapor. Assim, percebe-se que pequenas variagdes no refervedor sdo suficientes
para tirar de especificacdo os produtos. O refervedor existente possui duas vdlvulas para
controle da vazao de vapor: uma para baixas e outra para altas vazoes. Todavia, o sistema nao
é capaz de ajustes tdo finos como se mostram necessérios. E possivel perceber também que hé

um grande compromisso entre a perda de benzeno no topo e de ndo aromaticos no fundo.

Analisando conjuntamente as Figuras 4.17 e 4.18 verifica-se que hd um ponto ideal de
controle da coluna entre 15,7 e 15,9GJ/h. Nesse ponto, ambos os produtos se encontram
especificados. Conforme ja comentado, trata-se de um range de 112kg/h de vapor, e qualquer
alterac@o em alguma outra varidvel (como por exemplo, a alteracdo da composi¢ao de carga)
pode tirar a coluna do estado estaciondrio. A Figura 4.19 apresenta a variacdo do benzeno na

carga. Ela ndo € uma varidvel de controle, mas um distirbio comum do sistema.
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Figura 4.19: Efeito da concentracio de benzeno na carga na varia¢io da recuperagdo dos
produtos
Nas Figuras 4.20 e 4.21 estd apresentada a varia¢do da recuperacdo do benzeno pelo
fundo da coluna com as principais varidveis de controle da unidade: relacdo solvente/carga e

temperatura do solvente.
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Figura 4.21: Efeito da temperatura do solvente na recuperagdo de benzeno

Deste modo, € possivel perceber que existe uma relacdo solvente/carga 6tima para
operacdo da coluna. Acima desse valor a recuperacdo nao se altera consideravelmente, apenas
o custo de operagdo se eleva. Para a situagao simulada é preciso uma relagdo solvente carga
superior a 5,8 para que se obtenha a recuperacdo desejada. O mesmo acontece para a
temperatura do solvente, somente temperaturas abaixo de 125°C sdo capazes de especificar o
produto de topo. Logo, para as condi¢des de razdo de refluxo e calor de refervimento
estabelecidas, elas sdo as varidveis de processo recomendadas para se obter uma melhor

recuperacao.
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Capitulo 5

Conclusoes e Sugestoes

5.1 Conclusoes

No presente trabalho um sistema de separacdo de benzeno de uma corrente de ndo
aromdticos através de destilacdo extrativa com uso de NFM foi estudado. Primeiramente,
foram coletados dados de literatura e comparados diferentes conjuntos de parametros para o
modelo NRTL. Verificou-se o ajuste dos dados experimentais com os de literatura, porém,
para diversos pares de substincias, foi identificada a necessidade de re-estimar os pardmetros
do modelo. Para pares de substincias sem dados disponiveis na literatura, o0 modelo preditivo
UNIFAC foi utilizado como base. Como resultado desta etapa, um novo conjunto de matrizes
de parametros para o NRTL foi obtido para os processos envolvendo NFM, benzeno e outros

nao aromaticos.

O modelo termodindmico desenvolvido bem como as consideragdes realizadas na
modelagem da coluna foram implementadas no simulador e comparadas com resultados de
uma planta em operacdo. Foi percebida grande dificuldade de valida¢do de um modelo com
dados industriais devido a elevada quantidade de incertezas no sistema, como erro de
instrumentacgdo, coleta e andlise de dados, além da falta de informagdes relevantes, como um

maior nimero de termoelementos ao longo da coluna. Entre os maiores desvios constatados

estd a diferenca de temperatura do fundo da coluna e a estimada pelo modelo. No entanto,

75
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também cabe lembrar que os sensores de temperatura possuem erros inerentes do processo de
medi¢cdo. Em um momento de recirculacdo da unidade em que a coluna nao deveria apresentar

gradiente de temperatura, foi constatado erros de até 2°C entre eles.

O modelo desenvolvido nesse trabalho se mostrou adequado para representar o
comportamento de uma coluna de destilacdo extrativa para separagdo de benzeno de uma
corrente C6 com compostos ndo aromaticos. O mesmo pode ser utilizado para o estudo da
tendéncia do comportamento de grande parte dos componentes presentes na carga da unidade.
A partir dele pode-se perceber que a grande dificuldade de operacdo da coluna de destilagdao
extrativa € devida a sua sensibilidade com as variagdes de calor fornecido. O desafio da
operacdo estd em controlar o ponto de contato do benzeno com o NFM em uma regido que
permita a especificacdo dos produtos de topo (corrente C6 ndo aromatica) e fundo (benzeno).
Esse comportamento deverd ser melhor investigado para que uma nova proposta de controle
possa ser apresentada, talvez sendo necessdrio adicionar mais pontos de medicdo de

temperatura ao longo da coluna.

De acordo com a eficiéncia estimada para a secdo de recheio é possivel que a mesma
esteja sofrendo de mé distribuicdo de liquido/vapor nos recheios. Visto que recheios nao
possuem a propriedade de redistribuir o liquido ou refluxo internos, a0 menos que o
distribuidor esteja funcionando adequadamente, a distribui¢io ao longo de todo o recheio serd
ruim. Apesar de ndo se ter conseguido estimar apropriadamente a eficiéncia do leito recheado
logo acima de carga e a seccdo de pratos, a se¢do de recheio logo abaixo da adi¢c@o de solvente
parece ter eficiéncia proxima de 35%. Esse valor estd muito abaixo do desejado e pode ser um

dos fatores para dificuldade de especificacdo simultanea de ambos os produtos na unidade.

De posse das andlises de sensibilidade da coluna e pontos 6timos de operagcdao pode se
buscar a implementagdo dos novos parametros na coluna em opera¢do. O modelo também
podera ser utilizado para realizagdo de uma simulagdo dindmica na busca de um sistema de
controle adequado. No entanto, para se ter o mapeamento completo dos possiveis problemas
de operacdo, uma andlise adicional da hidrdulica e verificacio da montagem dos internos,

também sao desejaveis.
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5.2 Sugestoes para Trabalhos Futuros

Grande parte desse trabalho foi dedicada a constru¢do do modelo termodindmico, no
entanto, um estudo de tal natureza possui uma série de assuntos que podem ser mais bem
explorados e aprofundados. Como complementacdo do trabalho desenvolvido, recomenda-se

ainda:

e estudar mais profundamente a eficiéncia de colunas de destilacdo extrativa tanto para
sec¢do de recheios como para de pratos;
e melhorar o modelo de ponto de bolha da mistura NFM + benzeno para corrigir

principalmente a temperatura de fundo da coluna estimada pelo modelo;

Além disso, para que seja possivel apontar uma solugé@o para a coluna em operagdo, ainda

se faz necessdrio a realizacdo dos seguintes estudos complementares:

e verificacdo da montagem dos internos e andlise da hidrdulica da coluna para se certificar
da causa raiz para a perda de eficiéncia do recheio. Experiéncia operacional mostra que
para diferentes vazdes o comportamento da coluna é semelhante, o que apontaria para um
provavel problema de distribuicdo, mas um estudo mais aprofundado precisa ser
realizado;

e estudar a possibilidade de se implementar uma estratégia de controle capaz de estabilizar a
coluna, considerando a instalacdo de novos pontos de medi¢do de temperatura ao longo da
coluna;

e avaliacdo da substituicdo dos internos (troca de recheio por pratos, por exemplo, menos

suscetiveis a perda de efici€ncia por problemas de montagem).
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