Sz
)i“‘;r“ CO P P E
Instituto Alberto Luiz Coimbra de U F RJ
Pés-Graduagao e Pesquisa de Engenharia

SEPARACAO ETANOL-AGUA POR DESTILACAO EXTRATIVA UTILIZANDO
SAIS INORGANICOS. MODELO DE NAO-EQUILIBRIO E EFEITO DE ALCOOIS
SECUNDARIOS NO EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR

Diego José Trica

Dissertacdo de Mestrado apresentada ao
Programa de Pds-graduacdo em Engenharia
Quimica, COPPE, da Universidade Federal do
Rio de Janeiro, como parte dos requisitos
necessarios a obtencdo do titulo de Mestre em

Engenharia Quimica.

Orientadores: Argimiro Resende Secchi
Evaristo Chalbaud. Biscaia Jr.

Rio de Janeiro
Abril de 2015



SEPARACAO ETANOL-AGUA POR DESTILACAO EXTRATIVA
UTILIZANDO SAIS INORGANICOS. MODELO DE NAO-EQUILIBRIO E
EFEITO DE ALCOOIS SECUNDARIOS NO EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR

Diego José Trica

DISSERTACAO SUBMETIDA AO CORPO DOCENTE DO INSTITUTO ALBERTO
LUIZ COIMBRA DE POS-GRADUACAO E PESQUISA DE ENGENHARIA
(COPPE) DA UNIVERSIDADE FEDERAL DO RIO DE JANEIRO COMO PARTE
DOS REQUISITOS NECESSARIOS PARA A OBTENCAO DO GRAU DE MESTRE
EM CIENCIAS EM ENGENHARIA QUIMICA.

Examinada por:

Prof. Argimiro Resende Secchi, D.Sc.

Prof. Fernando Pellegrini Pessoa, D.Sc.

Prof. Priamo Albuquerque Melo Jr., D.Sc.

RIO DE JANEIRO, RJ - BRASIL
ABRIL DE 2015



Trica, Diego José

Separacdo etanol-dgua por destilagdo  extrativa
utilizando sais inorganicos. Modelo de ndo-equilibrio e
efeito de alcoois secundarios no equilibrio liquido-vapor /
Diego José Trica. — Rio de Janeiro: UFRJ/COPPE, 2015.

XVIII, 77 p.: il.; 29,7 cm.

Orientadores: Argimiro Resende Secchi

Evaristo Chaulbaud Biscaia Jr.

Dissertacdo (mestrado) — UFRJ/ COPPE/ Programa de
Engenharia Quimica, 2015.

Referéncias Bibliograficas: p. 68-77.

1. Separacdo etanol-agua. 2. Destilacdo extrativa. 3.
Modelos de ndo-equilibrio. I. Secchi, Argimiro Resende et
al. Il. Universidade Federal do Rio de Janeiro, COPPE,

Programa de Engenharia Quimica. Il1. Titulo.




“Qual o meio pratico mais eficaz que o homem tem de se melhorar nesta vida
e de resistir a atracdo do mal?

Um sabio da antiguidade vo-lo disse: Conhece-te a ti mesmo.

Conhecemos toda a sabedoria desta maxima, porém a dificuldade esta
precisamente em cada um conhecer-se a si mesmo. Qual o meio de consegui-lo?

Fazei o que eu fazia, quando vivi na Terra: ao fim do dia, interrogava a minha
consciéncia, passava revista ao que fizera e perguntava a mim mesmo se nao faltara a
algum dever, se ninguém tivera motivo para de mim se queixar. Foi assim que cheguei

a me conhecer e a ver o que em mim precisava de reforma. Aquele que, todas as noites,
evocasse todas as acOes que praticara durante o dia e inquirisse de si mesmo o bem ou
o mal que houvera feito, rogando a Deus e ao seu anjo de guarda que o esclarecessem,
grande forga adquiriria para se aperfeicoar, porque, crede-me, Deus 0 assistiria.
Dirigi, pois, a v0s mesmos perguntas, interrogai-vos sobre o que tendes feito e com que
objetivo procedestes em tal ou tal circunstancia, sobre se fizeste alguma coisa que, feita
por outrem, censurarieis, sobre se obrastes alguma acéo que ndo ousarieis confessar.
Perguntai ainda mais: ‘Se aprouvesse a Deus chamar-me neste momento, teria que
temer o olhar de alguém, ao entrar de novo no mundo dos espiritos, onde nada pode ser
ocultado?

Examinai o que pudestes ter obrado contra Deus, depois contra 0 vosso
proximo e, finalmente, contra vds mesmos. As respostas vos dardo, ou o descanso para
a vossa consciéncia, ou a indicagéo de um mal que precise ser curado.

O conhecimento de si mesmo &, portanto, a chave do progresso individual.

Mas, direis, como héa de alguém julgar-se a si mesmo? N&o esta ai a ilusdo do amor-
proprio para atenuar as faltas e torna-las desculpaveis? O avarento se considera
apenas econdmico e previdente; o orgulhoso julga que em si s6 ha dignidade. Isto é
muito real, mas tendes um meio de verificacdo que ndo pode iludir-vos. Quando
estiverdes indecisos sobre o valor de uma de vossas ac¢@es, inquiri como a
qualificarieis, se praticada por outra pessoa. Se a censurais noutrem, nao na podereis
ter por legitima quando fordes o seu autor, pois que Deus ndo usa de duas medidas na
aplicacdo de sua justica. Procurai também saber o que dela pensam 0s v0ss0s
semelhantes e ndo desprezeis a opinido dos vossos inimigos, porguanto esses nenhum
interesse tém em mascarar a verdade e Deus muitas vezes os coloca ao vosso lado
como um espelho, a fim de que sejais advertidos com mais franqueza do que faria um
amigo. Perscrute, conseguintemente, a sua consciéncia aquele que se sinta possuido do
desejo sério de melhorar-se, a fim de extirpar de si os maus pendores, como do seu
jardim arranca as ervas daninhas; dé balango no seu dia moral para, a exemplo do
comerciante, avaliar suas perdas e seus lucros e eu vos asseguro que a conta destes
sera mais avultada que a daquelas. Se puder dizer que foi bom o seu dia, podera dormir
em paz e aguardar sem receio 0 despertar na outra vida.



Formulai, pois, de vés para convosco, questdes nitidas e precisas e ndo temais
multiplica-las. Justo € que se gastem alguns minutos para conquistar uma felicidade
eterna. N&o trabalhais todos os dias com o fito de juntar haveres que vos garantam
repouso na velhice? Nao constitui esse repouso o objeto de todos 0s vossos desejos, 0
fim que vos faz suportar fadigas e privacfes temporarias? Pois bem! Que é esse
descanso de alguns dias, turbado sempre pelas enfermidades do corpo, em comparacao
com o que se espera 0 homem de bem? N&o valera este outro a pena de alguns
esforcos? Sei haver muitos que dizem ser positivo o presente e incerto o futuro. Ora,
esta exatamente a idéia que estamos encarregados de eliminar do vosso intimo, visto
desejarmos fazer que compreendais esse futuro, de modo a nao restar nenhuma davida
em vossa alma. Por isso foi que primeiro chamamos a vossa atengéo por meio de
fenémenos capazes de ferir-vos os sentidos e que agora vos damos instrucdes, que cada
um de vos se acha encarregado de espalhar. Com este objetivo é que ditamos O Livro
dos Espiritos.”

Santo Agostinho, psicografado por Allan Kardec.
O Livro dos Espiritos, 1857, pergunta 919.

’

“Se vocé ndo transa, ndo destranse os transantes.’
Autor desconhecido.
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Este trabalho avaliou através de simulacdo computacional a influéncia do uso
de sais inorganicos na destilacdo extrativa para producdo de etanol anidro. Foi avaliado
o efeito dos eletrélitos no equilibrio liquido-vapor quando presentes na mistura solvente
alcoois secundérios, sendo representados neste trabalho por 1-propanol e 2-propanol.
Também foi avaliado o efeito dos eletrolitos na eficiéncia dos pratos, através da
influéncia dos mesmos nas principais propriedades de transporte que afetam a eficiéncia
de prato: tensdo superficial e viscosidade da fase liquida. Foram utilizados modelos de
equilibrio para avaliacdo dos alcoois secundarios e de ndo-equilibrio para avaliacdo da
eficiéncia dos pratos. Os resultados obtidos mostram que concentracdes de eletrolito
inferiores a 0,6 mol/kg séo suficientes para producdo de etanol anidro. Para essa faixa
de concentracdo, h4 mudanca expressiva no perfil de composicdo do etanol e dos
alcoois secundarios ao longo da coluna de destilacdo e pouco efeito nas propriedades de
transporte, de forma que, comparando as eficiéncias de cada prato na auséncia ou

presenca do eletrolito, foram verificados valores semelhantes para ambos 0s casos.
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This work evaluated through computational simulation the influence of
inorganic salts on extractive distillation for production of anhydrous ethanol. The effect
of electrolytes has been evaluate on the vapor-liquid equilibria of mixed-solvent
solutions with secondary alcohols, being in this work represented by 1-propanol and 2-
propanol. The electrolyte effects on plate efficiencies also has been evaluate through the
influence of them on the principal transport properties which affects plate efficiency:
surface tension and liquid phase viscosity. Equilibrium models had been use for the
evaluation of secondary alcohols and non-equilibrium models for evaluation of plate
efficiencies. The results obtained show that electrolyte concentrations below 0.6 mol/kg
are sufficient to turn possible production of anhydrous ethanol. For this concentration
range, there is a significant change in the ethanol and secondary alcohols composition
profiles along the distillation column and little effect on transport properties. This can
be concluded comparing the efficiencies of each plate in absence or presence of

electrolyte, for which ones were verified similar values for both cases.
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1 Introducao

O petréleo e o gas natural, recursos naturais fosseis produzidos pela industria
de 6leo e gas (O&G), ainda serdo nos proximos 50 anos a principal fonte de energia,
combustiveis e insumos basicos quimicos para todo o planeta (BNDES, 2008; CGEE,
2010). A energia pode ser obtida atraves de outras fontes alem da matéria, porém isso
ndo é possivel para os insumos bésicos quimicos (ou petroquimicos, quando oriundos
do petréleo e gas natural), cuja producdo s6 é possivel através do processamento de
matérias compostas por carbono e hidrogénio. Por ser um recurso finito, o natural
decaimento da producdo do petroleo e gas natural configura um cenério de falta de
produtos petroquimicos no futuro. Assim, serd necessario o desenvolvimento de novas
rotas tecnoldgicas para obtencdo desses produtos, assim como a industrializacdo e
consolidacdo no mercado mundial dessas rotas tecnoldgicas, isto é, deverdo existir
indUstrias rentaveis, eficientes e de pouco impacto ambiental (BNDES, 2008; CGEE,
2010).

A pesquisa por novas rotas de obtencdo dos produtos gerados pela inddstria de
O&G ja vem ocorrendo nos dias atuais. Uma delas ¢é a biorrefinaria, onde diferentes
matérias-primas denominadas biomassas sdo processadas e convertidas em energia
elétrica e varios produtos, como o etanol (ou bioetanol) e o biodiesel. A partir deste é
possivel obter insumos basicos quimicos (ou alcoolquimicos, quando oriundos do
etanol): eteno, propeno, etilenoglicol, acetaldeido, cloreto de etila, entre outros
(BNDES, 2008; CGEE, 2010). Biomassa pode ser definida como um recurso natural
que dispbe de energia acumulada mediante processos fotossintéticos (BNDES, 2008).
Uma biorrefinaria, assim como uma refinaria de petrdleo, possui diversas unidades
processadoras integradas de forma material e energética. Um exemplo de biorrefinaria
no Brasil s&o as usinas sucroalcooleiras, onde a biomassa utilizada como matéria-prima
¢ a cana-de-acUcar e 0s produtos obtidos sdo o etanol e o acglcar, além de energia
elétrica pela queima do bagago-de-cana (BNDES, 2008; CGEE, 2010). Vale ressaltar
que devido a campanha do Pro-alcool incentivada nos anos 70 no Brasil, o pais se
tornou um dos lideres mundiais na producéo de bioetanol (BNDES, 2008).

Biorrefinarias sdo complexos industriais e devem ser rentaveis, eficientes e de
pouco impacto ambiental. Suas unidades processadoras devem portanto ser projetadas

para maximizar a produtividade e minimizar o consumo de matéria-prima e energia.



Dentro deste cenario, torna-se imprescindivel o uso de simuladores de processo para
estudar essas unidades de forma integrada e otimizada. No entanto, os simuladores de
processo comecaram a ser introduzidos na industria a partir da década de 60 (SEIDER
et al., 2009) e a modelagem computacional de bioprocessos é mais recente ainda, da
década de 90 (LIMA et al., 2001; SEADER et al, 2011). Estudos e trabalhos em
simulacdo de bioprocessos vém sendo cada vez mais o alvo de pesquisadores no ambito
académico e de empresas de energia (TAY & NG, 2012; O’KEEFFE et al., 2012;
FURLAN, 2012; DA SILVA, 2012).

Dentre as unidades processadoras de uma biorrefinaria, podemos dar destaque
a unidade de destilagdo, responsavel pela separagdo e purificacdo do etanol presente no
mosto fermentado, corrente composta principalmente por uma mistura de &gua-etanol
produzida no processo de fermentacao (LIMA et al., 2001). Essa corrente possui Vvarios
componentes além da agua e do etanol, como o &lcool isoamilico, &cido acético,
acucares ndo fermentados, entre outros (LIMA et al., 2001). Para separar o etanol
desses componentes, faz-se necessario 0 processamento em mais de uma torre de
destilacdo, com retiradas laterais e outros equipamentos intermediarios ao processo
(LIMA et al., 2001).

Para a producdo de insumos béasicos quimicos a partir do etanol, faz-se
necessaria sua obtencdo em alta pureza, sendo necessario remover a agua presente.
Assim, deve-se produzir etanol anidro, cuja obtencdo ndo é possivel via processo de
destilacdo convencional devido a formacdo de mistura azeotrdpica etanol-agua na
proporcdo de 96-4 % em massa (LIMA et al., 2001). A producdo do etanol anidro é
possivel através da destilacdo extrativa, processo que consiste na adicdo de um terceiro
componente na mistura etanol-agua para desfazer a mistura azeotrépica (LIMA et al.,
2001).

O processo de destilagdo € uma tecnologia bem consolidada do ponto de vista
técnico e econdbmico e amplamente aplicada nas usinas sucroalcooleiras brasileiras para
obtencéo do etanol (LIMA et al., 2001; BNDES, 2008; CGEE, 2010). O Brasil, por ter
sua economia voltada a exportacdo de produtos agricolas e pecuérios, motivou a
construcdo de usinas sucroalcooleiras para a producdo de acucar, sendo o etanol um
produto secundéario e comercializado majoritariamente como etanol hidratado (BNDES,
2008). A produgdo de etanol anidro so é incentivada devido exigéncia legal pela ANP
de que a gasolina comercializada deve conter 25 % em volume de etanol. Assim, poucas
melhorias foram feitas no processo de destilacdo extrativa nas usinas sucroalcooleiras
brasileiras, de forma que basicamente sdo utilizados solventes organicos da destilacdo



extrativa (BNDES, 2008; CGEE, 2010). Com o avan¢o nos estudos sobre biorrefinarias,
varios pesquisadores vém trabalhando para avaliagdo do desempenho da destilacdo
extrativa e substituicdo dos solventes organicos por sais (PINTO et al., 2000; LIGERO
& RAVAGNANI, 2003; LLANO-RESTREPO & AGUILAR-ARIAS, 2003;
HASHEMI et al., 2011; HUSSAIM et al., 2012; ZENG & LI, 2015).

Ja foi verificado experimentalmente que os sais quando presentes em misturas
agua-alcool facilitam a vaporizacdo dos &lcoois, fenbmeno denominado salting out
(JAQUES & FURTER, 1974; JAQUES 1977; GALAN et al., 1980; NATARAJAN &
SRINIVASAN, 1980; HALA, 1983; MEYER et al., 1991; RAJENDRAN et al., 1991;
VERCHER et al., 1991; ZEMP & FRANCESCONI, 1992; POLKA & GMEHLING,
1994; ILIUTA & THYRION, 1996; VERCHER et al., 1996; ZAFARANI-MOATTAR
& SALABAT, 1997; YANG & LEE, 1998; VERCHER et al., 1999; WU et al., 1999;
YAO et al., 1999; VERCHER et al., 2002; JODECKE et al., 2005; VERCHER et al.,
2005; VERCHER et al., 2006). Aqui, caracteriza-se como alcool ndo s6 o etanol, mas
todas as substancias do grupo funcional organico alcool. O salting out ocorre devido a
solvatagdo do sal preferencialmente pela dgua, espécie menos volatil, de forma que a
agua interage menos com o alcool.

Os estudos recentes sobre a substituicdo dos solventes organicos por sais tém
indicado que o etanol anidro pode ser obtido com a adi¢do de pequenas quantidades de
sal na corrente de carga ou de refluxo de topo da torre destiladora (PINTO et al., 2000;
LIGERO & RAVAGNANI, 2003; LLANO-RESTREPO & AGUILAR-ARIAS, 2003;
HASHEMI et al., 2011; HUSSAIM et al., 2012; ZENG & LI, 2015). Segundo esses
estudos, a utilizacdo de sais para desfazer a mistura azeotrdpica etanol-agua demanda
menor carga térmica do que a utilizacdo de solventes na destilacdo extrativa e possuli
menor impacto ambiental.

1.1 Objetivos e motivacao para o estudo

Os estudos feitos até entdo sobre destilacdo extrativa utilizando sais para
obtencdo de etanol anidro avaliaram somente modelos de equilibrio e a separacdo de
misturas agua-etanol-sal (ZENG & LI, 2015; HUSSAIM et al., 2012; HASHEMI et al.,
2011; LLANO-RESTREPO & AGUILAR-ARIAS, 2003; LIGERO & RAVAGNANI,
2003; PINTO et al., 2000). Porém, os efeitos dos sais na eficiéncia dos pratos no
processo de destilacdo extrativa ainda ndo foram avaliados.



A eficiéncia de um prato de destilacdo depende da magnitude do transporte de
massa entre a fase liquida e vapor em contato (TAYLOR & KRISHNA, 1993;
KOOIJMAN, 1995) e tal magnitude dependera das propriedades de transporte de ambas
as fases (TAYLOR & KRISHNA, 1993; BIRD et al., 2004), principalmente da
viscosidade e da tensdo superficial da fase liquida (LOCKETT, 1986; KOOIJMAN,
1995).

Além do efeito das propriedades de transporte, a existéncias de alcoois
secundarios na separacdo etanol-4gua para producéo de etanol anidro também néo foi
avaliada nos estudos feitos até agora. S&o necessarias retiradas laterais na torre de
destilacdo para remocdo do alcool isoamilico, produto secundario da fermentacéo, e
operacdo adequada do processo (LIMA et al., 2001). O fendmeno de salting out ocorre
tanto para o etanol quanto para outros alcoois (JAQUES & FURTER, 1974; JAQUES
1977; GALAN et al., 1980; NATARAJAN & SRINIVASAN, 1980; HALA, 1983;
MEYER et al., 1991; RAJENDRAN et al., 1991; VERCHER et al., 1991; ZEMP &
FRANCESCONI, 1992; POLKA & GMEHLING, 1994; ILIUTA & THYRION, 1996;
VERCHER et al., 1996; ZAFARANI-MOATTAR & SALABAT, 1997; YANG &
LEE, 1998; VERCHER et al., 1999; WU et al., 1999; YAO et al., 1999; VERCHER et
al., 2002; JODECKE et al., 2005; VERCHER et al., 2005; VERCHER et al., 2006).

Portanto, dadas as motivagdes apresentadas, este trabalho teve como objetivo
avaliar:

. O efeito dos sais no processo de destilacdo extrativa para producdo de etanol
anidro quando presentes alcoois secundarios na mistura;

. O efeito dos sais na viscosidade e tensdo superficial da fase liquida, buscando

avaliar o efeito na eficiéncia dos pratos no processo de destilacdo extrativa.

Atendendo esses objetivos, buscou-se neste trabalho avaliar se o projeto de
colunas de destilacdo extrativa para obtencdo de etanol anidro utilizando sais deve ser
diferente quando utilizando modelos de equilibrio e ndo-equilibrio e também se é
necessario considerar no projeto a presenca de alcoois secundarios na mistura, mesmo

que em pequenas quantidades.
1.2 Organizacao do texto

Este trabalho esta dividido em cinco capitulos:



Capitulo 1. Introducéo. E apresentada a necessidade de uma nova rota para
obtencdo de insumo basicos quimicos e as biorrefinarias apresentam-se como
uma rota rentavel e eficiente. Da-se destaque as unidades de destilacdo
extrativa das usinas sucroalcooleiras brasileiras e a possibilidade de substituir
os solventes orgénicos por sais para obtencdo de etanol anidro. Séo
apresentadas as motivacdes e objetivos do trabalho;

Capitulo 2. Revisdo bibliogréafica. O estado da arte sobre destilagéo extrativa
para producdo de etanol anidro é apresentado, discutindo-se artigos cientificos
ja publicados sobre o assunto. Também séo discutidos estudos sobre modelos
de equilibrio liquido-vapor (ELV) de misturas &gua-alcoois-sais (eletrolitos);

Capitulo 3. Modelagem e equacionamento. E apresentado o equacionamento
desenvolvido para representar um processo de destilacdo extrativa utilizando
sais através de simulacdo computacional. O equacionamento se baseia nos
modelos de equilibrio e ndo-equilibrio em carater estacionério. S&o
apresentados no Apéndice A e no Apéndice C, respectivamente, o modelo
termodindmico NRTL estendido para eletrélitos (eNRTL) (SONG & CHEN,
2009) e as correlacBes empiricas para céalculo de propriedades termodinamicas
e de transporte presentes nas equacGes dos modelos de equilibrio e ndo-

equilibrio.

Capitulo 4. Simulagdes: resultados e discussdo. Sdo apresentadas as
simulacdes realizadas, explicitando a carga da torre de destilacdo extrativa,
razdo de refluxo, carga térmica do refervedor, quantidade de sal adicionada,
etc. Os resultados finais, como correntes de topo e fundo e perfis de eficiéncia
de prato, temperatura e composicdo de etanol e alcoois secundarios, sdo
apresentados. Sdo realizadas discussfes sobre as simulagdes realizadas,
fazendo comparagdes entre os resultados obtidos. Todo o desenvolvimento da

simulagdo foi realizado em ambiente MATLAB®.

Capitulo 5. ConclusGes e sugestbes para trabalhos futuros. Os principais
itens relevantes verificados no estudo séo listados e sugestfes para trabalhos

futuros sdo apresentadas.



2 Revisao Bibliografica

Neste capitulo é apresentado o estado da arte sobre destilagdo extrativa para
producdo de etanol anidro, a qual pode ser realizada utilizando solventes organicos ou
eletrolitos. Enfoque foi dado somente na utilizacdo dos sais inorganicos como promotor
do salting out, que € o escopo deste trabalho. Foi possivel dividir as publicacfes
existentes na literatura sobre o assunto em dois grupos: destilacdo extrativa para
producdo de etanol anidro e termodindmica de sistemas agua-alcoois-eletrolitos.

H& trabalhos tanto de simulacdo quanto experimentais sobre destilagdo
extrativa usando sais inorganicos. Sempre que possivel, os modelos termodinamicos
utilizados nos trabalhos de simulagcdo foram validados com dados experimentais de
ELV. Entretanto, ndo foram comparados o0s resultados simulados com algum
experimento em colunas de destilacdo, mesmo em escala laboratorial. Os trabalhos
experimentais utilizaram colunas recheadas em escala laboratorial e possuem poucas
informacdes. Nao foram encontradas publicacfes experimentais referentes a uma coluna
de destilacdo continua com alimentacdo, destilado e produto de fundo.

Para a produgdo de etanol anidro via destilagdo extrativa usando sais
inorganicos, como sdo usualmente empregados eletrdlitos fortes a baixas concentragdes
e supondo dissociacdo completa deles, ndo sdo necessarios o uso de modelos de
equilibrio sélido-liquido (ESL) ou de especiagdo. Os modelos de composi¢éo local para
a energia de Gibbs em excesso estendidos para eletrélitos sdo capazes de representar
satisfatoriamente o ELV para o estudo de caso em questdo, o que simplifica bastante a
termodinamica aplicada. Assim, foram verificadas as publicacGes presentes sobre esses
modelos na literatura. Ndo hd um consenso sobre qual modelo é o que melhor
representa o comportamento ELV de misturas agua-alcoois-eletrélitos e assim foi
realizada tal avaliacdo neste trabalho. Foram utilizados dados experimentais publicados
do ELV de misturas ternarias agua-alcool-eletrolito para regressdo dos parametros de
interacdo binaria de trés modelos de composicdo local estendidos para eletrélitos:
NRTL, UNIQUAC e UNIFAC, com 0 modelo NRTL apresentando melhor desempenho
e sendo selecionado para as simulacbes deste trabalho. Foi utilizada a convencéo
simétrica (componente puro como estado de referéncia) para os trés modelos e também
foi utilizada a equacgdo de PITZER-DEBYE-HUCKEL (PITZER, 1973; PITZER, 1980)
para representar a contribuicdo eletrostatica dos eletrolitos na energia de Gibbs em

€XCesso.



2.1 Destilacéo extrativa com sais inorganicos

A nova tendéncia de estudos e pesquisas sobre biorrefinarias despertou o
interesse de pesquisadores nos ultimos 20 anos na destilacdo extrativa para producéo de
etanol anidro. Esse processo ja é bem consolidado nas usinas sucroalcooleiras no Brasil
utilizando-se solventes organicos como o benzeno e o etilenoglicol (JUNQUEIRA,
2010; BRITO, 1997).

Pesquisas vém sendo feitas para substituicdo dos solventes orgénicos por
eletrolitos, os quais também conseguem desfazer a mistura azeotropica etanol-agua
(PINTO et al.,, 2000; LIGERO & RAVAGNANI, 2003; LLANO-RESTREPO &
AGUILAR-ARIAS, 2003; HASHEMI et al., 2011; HUSSAIM et al., 2012;
FIGUEROA et al., 2012; QUIJADA-MALDONADO et al., 2013; ZENG & LI, 2015;
RAMIREZ-CORONA et al., 2015). As principais vantagens no uso de sais inorganicos
séo:

. Menor demanda de carga térmica no refervedor das torres de destilacdo

extrativa;
. Facilidade de obtencdo, manuseio e adi¢do ao processo;

. N&o ser volatil, evitando contaminaces do etanol anidro obtido no topo da

coluna;

. N&o ser toxico, causando menos impactos para atendimento aos requisitos de

seguranca, meio ambiente e saude.

A substituicdo dos solventes organicos em plantas ja existentes apresenta-se
como uma grande desvantagem porque a recuperacdo do sal ndo se da por destilacéo,
mas sim por evaporagdo em spray dryers, equipamento que deveria ser instalado para
possibilitar a substituicdo. Porém, essa desvantagem ndo existe para novas plantas e o
uso de sais inorganicos mostra-se como promissora para unidades de destilacdo de
novas biorrefinarias. Outra desvantagem é a necessidade de materiais especiais dos
equipamentos, para protegé-los da corrosdo na presenca de eletrolitos, sendo outro fator
que dificulta a substituicdo dos solventes organicos nas plantas ja existentes.

PINTO et al. (2000) realizaram estudo computacional comparando a destilacdo
extrativa utilizando um sal inorganico e o etilenoglicol para obtencdo de etanol anidro
99,7 % em massa. Foram avaliados quatro sais inorganicos: NaCl, KCI, K1 e CaCl,. Foi
utilizado o simulador AspenPlus® versdo 10.1-0 e o modelo termodindmico NRTL



estendido para eletrélitos (eNRTL) proposto por CHEN et al. (1982) e modificado por
MOCK et al. (1986). Os autores concluiram que é possivel obter etanol anidro 99,7 %
em massa utilizando os sais mencionados. Dos quatro sais avaliados, o CaCl,
apresentou o maior efeito de salting out. Eles também apresentaram uma tabela
comparando a carga térmica do refervedor por massa de etanol produzida com os
diferentes agentes extratores: etilenoglicol e sais. Para 0 modelo NRTL convencional a
carga térmica usando etilenoglicol foi de 7.458,36 kJ/kg de etanol enquanto que para 0s
sais, usando o modelo eNRTL, foi abaixo de 3.000 kJ/kg de etanol.

LLANO-RESTREPO & AGUILAR-ARIAS (2003) buscaram desenvolver um
modelo para simular a destilagdo extrativa para producdo de etanol anidro usando
CaCl,. Foi considerado o modelo de equilibrio para os pratos de destilagdo e estado
estacionario, utilizando-se as equacbes MESH (Material balance equations,
Equilibrium phase equations, Summation equations and Heat balance equations)
normalizadas. O modelo termodinamico eNRTL modificado por MOCK et al. (1986)
foi utilizado com parametros ajustados para calcular o ELV da mistura agua-etanol-
CaCl,. No entanto, LLANO-RESTREPO & AGUILAR-ARIAS (2003) calcularam
fragdes molares considerando o sal ndo dissociado, diferente da proposta do modelo
eNRTL onde sdo considerados ions dissociados. Para calcular a contribuicdo do sal na
entalpia molar da fase liquida, os autores combinaram grandezas calorimétricas do sal:
entalpia molar relativa aparente, calor de mistura na diluicdo infinita e capacidade
calorifica a pressdo constante também na diluicdo infinita. Entende-se como entalpia
molar aparente a diferenca entre a entalpia da mistura e a entalpia do solvente dividida
pelo nimero de mols do solvente. A entalpia molar relativa aparente é calculada
utilizando valores de entalpias a partir de um estado de referéncia termodinamico
definido. Os autores utilizaram como estado de referéncia para a dgua e o etanol o
componente puro no estado liquido e temperatura de 25 °C. Para o CaCl, foi
considerado o sal puro no estado soélido na temperatura de 25 °C. CorrelacGes para as
demais propriedades também sdo apresentadas. LLANO-RESTREPO & AGUILAR-
ARIAS (2003) simularam uma coluna de destilacdo convencional com 22 estagios de
equilibrio, alimentacdo de uma corrente binaria etanol-4gua 20-80 % no prato 16 e
adicdo de CaCl, pelo topo. Os resultados obtidos confirmaram a possibilidade de
produzir etanol anidro pelo topo da coluna com 99,99 % em base molar. A razdo de
refluxo externa calculada foi igual a 5 e carga térmica do refervedor por etanol
produzido calculada igual a 1.998 kJ/kg de etanol.



LIGERO & RAVAGNANI (2003) compararam através de simulacdo dois
processos integrados para obtencdo de etanol anidro via destilacdo extrativa utilizando
acetato de potassio, CH3COOK. O primeiro processo consiste em uma Unica torre de
destilacdo sendo alimentada com etanol diluido (mosto da fermentagdo) e o produto de
fundo da coluna é alimentado a um evaporador de mdltiplos efeitos + spray dryer para
recuperar 0 CH3;COOK. O segundo processo consiste em duas torres de destilacéo,
sendo a primeira uma torre convencional obtendo mistura etanol-4gua azeotrdpica no
topo, corrente que é alimentada na segunda torre para destilagdo extrativa. A
recuperacdo do acetato de potassio é feita somente no spray dryer. O modelo
termodindmico proposto por SANDER et al. (1986) foi utilizado pelos autores para
modelar o ELV da mistura agua-etanol-CH3;COOK, o qual consiste na extensdo do
modelo UNIQUAC para eletrélitos (eUNIQUAC). LIGERO & RAVAGNANI (2003)
verificaram que € possivel obter etanol anidro através dos dois processos e concluiram
que o segundo processo é mais vantajoso, pois elimina a necessidade dos evaporadores
de maultiplos efeitos e € mais facil de ser implementado em plantas ja existentes porque
a primeira torre convencional j& existe nessas unidades.

ZENG & LI (2015) realizaram experimentos para verificar a viabilidade do
MgCl, na quebra da mistura azeotropica etanol-agua e sua separacdo em torres de
destilacdo extrativa. Os autores obtiveram dados experimentais do ELV da mistura
agua-etanol-MgCl, a 30, 60, 90 e 101,3 kPa e realizaram uma destilagdo atmosférica em
uma coluna recheada de dimensdes de 1,0 m de altura e 50,0 mm de didmetro interno,
representando 8 estagios tedricos de equilibrio, com anéis helix de vidro (@10 x 4 mm).
ZENG & LI (2015) verificaram através dos resultados do ELV que o MgCl, é capaz de
desfazer a mistura azeotropica. O experimento realizado na coluna recheada foi iniciado
adicionando-se 500 mL de uma mistura agua-etanol-MgCl, no refervedor e em seguida
aquecendo a mistura e operando a coluna em refluxo total por 1 h para atingir o estado
estacionario. Em seguida, 500 mL de uma mistura etanol-MgCl, foi adicionado
continuamente ao topo com auxilio de uma bomba peristaltica. Amostras da fase vapor
para o produto de topo e para os estagios 2 e 6 foram obtidas periodicamente até
finalizagdo da alimentagdo pelo topo. Apds 50 min, o produto de topo continha
aproximadamente 0,5 % em massa de agua.

SOARES et al. (2015) avaliaram o efeito do salting out de diversos sais na
separagdo etanol-agua. Os sais avaliados foram: NaCl, CaCl,, Ca(NOz3),, CH3COOK e
CH3COONa e uma mistura CH3COOK/CH3;COONa. Foi utilizada uma coluna de
destilacdo recheada em batelada, operando em refluxo total e 1 atm, de dimensdes de 37



cm de altura e 5,9 cm de didmetro interno com anéis rasching de vidro de tamanho
caracteristico igual a 0,73 cm. Foram processadas duas misturas agua-etanol sintéticas:
0,02 mol/L e 0,25 mol/L de etanol além de um mosto de fermentado obtido de uma
usina sucroalcooleira. As misturas receberam adi¢do dos sais conforme publicado em
SOARES et al. (2015). O experimento foi iniciado adicionando-se 2.500 mL da mistura
agua-etanol-sal no fundo e aquecendo a mistura por 2 h. Em seguida foram medidas a
cada 15 min as temperaturas de topo e fundo e foi considerado estado estacionario apds
verificar temperaturas constantes por 45 min. Amostras de topo e fundo foram
analisadas apés o estado estacionario. Nao foram obtidas composicGes de etanol no topo
da coluna superiores a composi¢do azeotropica, sendo as justificativas dos autores o tipo
de recheio utilizado e as caracteristicas da coluna. Outra justificativa, ndo apontada
pelos autores, poderia ser a presenca de sal somente no fundo da coluna, ndo ocorrendo
efeito de salting out ao longo da coluna. SOARES et al. (2015) verificaram que 0s sais
que promoveram maior efeito de salting out foram o CaCl, e 0 CH3;COOK.

Ha poucos trabalhos publicados sobre destilacdo extrativa utilizando sais
inorganicos para producdo de etanol anidro. Os trabalhos de simulagdo fornecem
informacdes Uteis, mas ndo foram validados por algum experimento em colunas de
destilacdo, mesmo em escala laboratorial. Os trabalhos experimentais possuem poucas
informacdes, tendo o trabalho de ZENG & LI (2015) mais informagbes que o de
SOARES et al. (2015). Mesmo assim, ndo foi encontrado trabalho experimental que
tenha avaliado perfis de temperatura, composicao, etc., do estado estacionario de uma
coluna de destilacdo continua com alimentacdo, destilado e produto de fundo para a
producdo de etanol anidro.

Ndo had um consenso sobre qual o modelo termodindmico que melhor
representa 0 ELV de misturas &gua-alcoois-sais. PINTO et al. (2000) e LLANO-
RESTREPO & AGUILAR-ARIAS (2003) utilizaram o modelo eNRTL modificado por
MOCK et al. (1986) enquanto que LIGERO & RAVAGNANI (2003) utilizaram o
modelo eUNIQUAC proposto por SANDER et al. (1986). HASHEMI et al. (2011)
desenvolveram uma nova expressdo para a energia de Gibbs em excesso para simular
uma torre de destilagdo extrativa para producgdo de etanol anidro usando CaCl,. O que
h& em comum nos trabalhos € o uso de modelos de composicgéo local para a energia de
Gibbs em excesso, os quais possuem fundamentacdo teoOrica baseada em sistemas
multicomponentes e os torna preferidos em simuladores de processo quando se utiliza a
formulagao “y-¢” (coeficiente de atividade — coeficiente de fugacidade) para representar
0 ELV (POLING et al., 2001; SMITH et al., 2007).
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2.2 Termodinamica de sistemas agua-alcoois-eletrolitos

O ELV pode ser equacionado através da formulagdo “¢-¢” ou da formulagao
“v-¢” (PRAUSNITZ et al., 1999; POLING et al., 2001; SMITH et al., 2007). Para
sistemas contendo componentes polares a pressdes baixas e moderadas, a formulagéo
“y-¢” ¢é recomendada, representada pela equacdo (2.1) (PRAUSNITZ et al., 1999,
POLING et al., 2001, SMITH et al., 2007):

va)(tx)(P—esa%U)]

- (2.1)

yi " (T,P,y)P =x7(T,x)P™ (T)exp{
em que Y; e X, sdo as composicdes molares do i-ésimo componente para as fases
vapor e liquida respectivamente; y e X sdo as composicdes molares Y; e X,
respectivamente, organizadas em forma de vetor; P é a pressdao do sistema; T € a
temperatura do sistema; (3,(\/) é a coeficiente de fugacidade em mistura da fase vapor do
i-ésimo componente; }; € o coeficiente de atividade do i-ésimo componente; Pisat éa
pressdo de vapor ou pressdo de saturacdo do i-ésimo componente; Vi(L) é 0 volume
molar da fase liquida do i-ésimo componente puro e R é a constante universal do gases
ideais.

Para pressdes baixas, como a pressdo atmosférica, a equacdo (2.1) pode ser
simplificada porque coeficientes de fugacidade na mistura para a fase vapor sé&o
préximos de 1 e a correcdo de POYNTING, termo exponencial no lado direito da
equacdo (2.1), também é proxima de 1 (PRAUSNITZ et al., 1999; POLING et al.,
2001; SMITH et al., 2007). A expressao simplificada é dada por:

YiP=X7, (T’X) P (T) (2.2)

Através da equacdo (2.2), nota-se que a complexidade do equacionamento do
ELV encontra-se no célculo do coeficiente de atividade e da pressdo de vapor dos
componentes. Correlagbes empiricas para a pressao de vapor, assim como 0S
respectivos parametros das correlacfes para os diversos componentes da mistura, sdo
bem aceitas no ambiente académico e industrial (PRAUSNITZ et al., 1999; POLING et
al., 2001; SMITH et al., 2007). Alguns exemplos de correlacGes sdo as equacgdes de
ANTOINE e de WAGNER.

Para os coeficientes de atividade, recomenda-se a utilizagdo de correlagdes
empiricas ou modelos de composic¢éo local (POLING et al., 2001; SMITH et al., 2007).

11



Alguns exemplos de correlagdes empiricas séo as equacdes de MARGULES e de VAN
LAAR e de modelos de composic¢éo local sdo: WILSON, NRTL, UNIQUAC, UNIFAC,
sendo esses ultimos os preferidos em simuladores de processos por possuirem
fundamentacéo tedrica baseada em sistemas multicomponentes.

Entretanto, para sistemas contendo eletrdlitos, devido a caracteristica quimica
destes, podem existir outras espécies no sistema por equilibrio quimico, fenémeno
denominado especiagdo (e.g., carbonatos, que em solucdo, existem em equilibrio com
bicarbonatos e o diéxido de carbono) (ILIUTA et al.,, 2000; WANG et al., 2002;
THOMSEN et al., 2004). Além disso, para altas concentracdes dos eletrdlitos, pode
ocorrer a saturacdo destes e deve ser considerado também o equilibrio sélido-liquido
(ESL) na termodindmica do sistema (ILIUTA et al., 2000; WANG et al., 2002,
THOMSEN et al., 2004). Para a producdo de etanol anidro via destilacdo extrativa
usando sais inorganicos, usualmente sdo empregados eletrolitos fortes a baixas
concentragdes, de forma que, tomando-se como hipétese dissociacdo completa, ndo séo
necessarios modelos de especiacdo ou de ESL para os sais. Os modelos de composicao
local para a energia de Gibbs em excesso estendidos para eletrdlitos representam de
forma satisfatoria o ELV para o estudo de caso deste trabalho, o que simplifica bastante
a termodinamica aplicada.

2.2.1 Modelos de composicao local estendidos para eletrélitos

Os modelos de composicdo local s&o modificados para modelar a
termodinamica de solugdes contendo eletrolitos, de forma a representar a energia de
Gibbs em excesso por duas contribuicdes (CHEN et al., 1982; MOCK et al., 1986;
SANDER et al., 1986; MACEDO et al., 1990; KIKIC et al., 1991; ACHARD et al.,
1994; CHOU & TANIOKA, 1999; SONG & CHEN, 2009):

. Interacdes ion-ion de longo alcance (eletrostaticas) entre espécies idnicas;

. InteracOes de curto alcance (locais) que existem na vizinhanga local ao redor de

qualquer tipo de espécie (cation, anion ou molécula).

As contribui¢fes de longo e curto alcance na energia de Gibbs em excesso

podem ser expressas matematicamente por:

ELR) ESR)

® 4 (
g__9 .9 (2.3)

RT RT RT
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em que g(E) é a energia de Gibbs molar total em excesso; g(E’LR) é a contribuicdo de
longo alcance (LR, long-range) para a energia de Gibbs em excesso e g(E'SR) é a
contribuicdo local ou de curto alcance (SR, short-range) para a energia de Gibbs em
exCesso.

As interacbes de longo alcance s&o equacionadas utilizando a teoria
desenvolvida por DEBYE & HUCKEL e modificada por PITZER (1973, 1980), o qual
propde uma expressao para contribuicdo de longo alcance na energia de Gibbs em
excesso, a equacdo de PITZER-DEBYE-HUCKEL (equacdo PDH) dada pela seguinte

expressao adotando-se a convencdo simétrica (SONG & CHEN, 2009):

=™ __4AL [ Lep|ll, 243
=- 4.a
RT P 1+ p\m

X :ZXiZi (2.4.b)

1( 2zN ' 2 ¥

q
A AV e 24.c
4 3[ VéL) ] (Eél_)k I ] ( )

H)

em que g(E’PD é a contribuicdo de longo alcance calculada utilizando a equacdo PDH;

|, é aforca ibnica da mistura liquida calculada em base molar; |f é a forca ibnica em
base molar no estado de referéncia dos eletrolitos; Z; é a carga ibnica do i-ésimo
componente (igual a zero para espécies moleculares); o € o parametro de aproximacao
(closest approach); A¢ é um parametro da equacdo PDH; 7z é o nimero pi; Ny, é o
nimero de Avogrado; VéL) é 0 volume molar da fase liquida para a mistura solvente
sem eletrolitos; 0, é a carga elétrica elementar; séL) é a constante dielétrica ou
permissividade da fase liquida para a mistura solvente sem eletrélitos e K é a constante
de Boltzmann.

Utilizando as relagdes termodindmicas (POLING et al., 2001; SMITH et al.,
2007) é possivel obter a expressdo do coeficiente de atividade para cada componente do
sistema a partir da energia de Gibbs em excesso. Para a contribuicdo de longo alcance,

obtém-se:
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In}/i(PDH):_A(p 2z° n 1+,0\/U +zi2\/f_2Ixa/z_2Ix/«/E(n6ij (2.5)
po1ept0) 1epfl, 1apfi00 an,
(PDH)

em que 7, é a contribuicdo de longo alcance calculada pela equacdo PDH para o
coeficiente de atividade do i-ésimo componente; n € a quantidade de matéria total do
sistema e N, é a quantidade de matéria total do i-ésimo componente;

Verifica-se que o coeficiente de atividade para a contribuicdo de longo alcance
depende de duas propriedades da mistura solvente: volume molar e constante dielétrica.
Portanto, além de serem necessarias correlacdes para calcular essas propriedades para as
espécies solvente puras também devem ser definidas regras de mistura para calcular o
valor da propriedade da mistura.

As interagfes de curto alcance sdo equacionadas por um modelo de
composicdo local: WILSON, NRTL, UNIQUAC, UNIFAC, etc. N&o e escopo deste
trabalho expor todos os modelos e suas respectivas equacdes. O leitor pode obter
maiores detalhes do equacionamento dos modelos de composicdo local em POLING et
al. (2001) e SMITH et al. (2007) ou nas publicacdes estendidas para eletrélitos (CHEN
et al., 1982; MOCK et al., 1986; SANDER et al., 1986; MACEDO et al., 1990; KIKIC
et al., 1991; ACHARD et al., 1994; CHOU & TANIOKA, 1999; SONG & CHEN,
2009).

Antes de apresentar a discussdo sobre as publicacdes existentes, deve ser feita
explicagdo sobre a convencdo simétrica e assimétrica para melhor compreensdo dos
modelos. A regra de LEWIS-RANDALL determina que para uma solugdo ideal, a
fugacidade do i-ésimo componente na mistura para a fase liquida é dada por (POLING
etal., 2001; SMITH et al., 2007):

fioL) _ y ol (2.6)

em que fiid’(L)

é a fugacidade para a fase liquida do i-ésimo componente em mistura
ideal e fio’(L) é a fugacidade para a fase liquida do i-ésimo componente puro.
O desvio da idealidade é descrito pelo coeficiente de atividade, o qual pode ser
definido por (POLING et al., 2001; SMITH et al., 2007):
fO) fO
TR

(2.7)
em que ﬁ(L) é a fugacidade para a fase liquida do i-ésimo componente em mistura real.

14



A definicdo descrita na equagdo (2.7), através da regra de LEWIS-RANDALL,
faz com que, no limite da composicdo do i-ésimo componente tendendo a 1, o
coeficiente de atividade possua o valor de 1. Denomina-se como convencao simétrica
essa definicdo do coeficiente de atividade.

Para o outro limite, da composi¢do do i-ésimo tendendo a zero, a fugacidade na
mistura para a fase liquida é nula e a equacdo (2.7) se torna indeterminada. Essa
situacdo é muito comum quando se esta lidando com solutos, componentes presente em

uma solugdo com composi¢do muito pequena. Aplicando I’Hopital na equagdo (2.7):

_fU (gfw
!i'i“o7=[v =" 0
! I Jx=0

Define-se através da equacdo (2.8) a constante de HENRY, H.. O desvio da
idealidade pode ser definido também utilizando essa constante (POLING et al., 2001;
SMITH et al., 2007):

fi i
Vi = Za) (2.9)

A definigdo descrita na equacdo (2.9) através da lei de HENRY, faz com que,
no limite da composicdo do i-ésimo componente tendendo a zero, o coeficiente de
atividade possua o valor de 1. Denomina-se como convencdo assimétrica esta definicdo
do coeficiente de atividade.

Revisdo sobre modelos de composicao local estendidos para eletrolitos

MOCK et al. (1986) propuseram o uso do modelo de composicao local NRTL
para calcular o ELV e o equilibrio liquido-liquido (ELL) de sistemas ternarios agua-
alcool-eletrdlito. Apesar de serem utilizadas no modelo composi¢cbes molares
considerando cétions e anions, sdo necessarios somente parametros de interacdo binaria
do tipo solvente-solvente e solvente-eletrélito. Os autores propuseram expressdes para
calcular os parametros solvente-ion a partir da composicdo dos ions e do parametro
solvente-eletrolito. Dados experimentais de 47 misturas binarias e 33 misturas ternarias,
a maioria sendo do tipo agua-alcool-eletrdlito, foram utilizados para estimacdo dos
pardmetros de interacdo binaria. Para um sistema ternério agua-alcool-eletrélito e
utilizando valores j& publicados para os pardmetros de interagcdo binéria solvente-
solvente, sdo necessarios 4 parametros para regressao de dados de ELV ou ELL. Para os
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conjuntos de dados de ELV contendo eletrélitos, os autores obtiveram desvios padréo
de: 0,1 K para temperatura de bolha; 0,5 kPa para presséo de bolha; 0,0001 para fragdo
molar da fase liquida e 0,005 para fracdo molar da fase vapor. Vale ressaltar que nao foi
adicionado o termo de contribuicdo de longo alcance no calculo do coeficiente de
atividade.

SANDER et al. (1986) propuseram um método de calculo para predicdo do
efeito dos eletrélitos no ELV baseado na combinacdo do modelo UNIQUAC de
composicao local com a equacdo originalmente proposta por Debye-Huckel (Equagéo
DH) para representar as interac6es de longo alcance:

In}/i(DH):MW,ii_? 1+bﬁ—ﬁ—2ln(l+b\/ﬁ) (2.10)

em que |V|W|i é a massa molar do i-ésimo componente; A e b sdo pardmetros da equacédo
e |, éaforca idnica da mistura liquida calculada em base molal.

O subscrito “m” na forga idnica do meio representa que seu calculo é efetuado
utilizando a molalidade dos ions na equac¢éo (2.4.b) ao invés da fracdo molar. SANDER
et al. (1986) adotaram valores constantes para A e b. As equacdes do modelo
UNIQUAC ndo foram modificadas, mas os autores utilizaram parametros de interacao
binaria solvente-ion dependentes da composi¢do molar. Utilizando valores ja publicados
na literatura para os pares solvente-solvente, foram necessarios 12 parametros para
regressdo de dados de ELV de um sistema ternario agua-alcool-eletrdlito. Os autores
fizeram regressdo do modelo para 54 conjuntos de dados de ELV de sistemas ternarios e
obtiveram um desvio absoluto médio, AAD (average absolut deviation) de 0,012 para a
fracdo molar da fase vapor. Porém, eles verificaram que os desvios na predicdo da
pressdo ou temperatura de bolha podem ser altos, especialmente para altas
concentracdes de eletrolito.

MACEDO et al. (1990) modificaram o modelo proposto por SANDER et al.
(1986) utilizando uma nova expressao para a equacéo DH:

In»®H — ZAMW’ipéL) b 1
r]]/i —W 1+ \/H—W—Zln(l‘f‘b\/a) (2118.)
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o\ (2.11.b)
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b =6.359696 |2 (2.11.c)
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L) , . Fo. . sy
em que ,oé ) é a massa especifica da fase liquida para a mistura solvente sem eletrolitos

L) . . P .z .
e ,oi( ) é a massa especifica da fase liquida para o i-ésimo componente puro. Para as

expressdes (2.11), péL) e ,Oi(L) devem estar em kg/m3, T em Kelvin.

MACEDO et al. (1990) obtiveram os valores do volume molar das espécies
solvente puras a partir das tabelas DIPPR (1984 apud MADECO et al., 1990). Eles
realizaram uma média ponderada do inverso do volume molar de cada espécie solvente
para obter o volume molar da mistura solvente. Em seguida, com a massa molar da
mistura solvente, obtiveram a massa especifica da mistura solvente para uso nas
expressdes em (2.11). Para a constante dielétrica do meio, 0s autores utilizaram a regra
de mistura de OSTER (FRANKS, 1973 apud MACEDO et al., 1990). Os valores das
constantes dielétricas das espécies solvente puras foram obtidos de MARYOTT &
SMITH (1951 apud MACEDO et al., 1990). As equacdes do modelo UNIQUAC
utilizadas foram as mesmas de SANDER et al. (1986), utilizando-se também
parametros de interacdo binaria dependentes da composicdo molar. MACEDO et al.
(1990) obtiveram mesma precisdo que SANDER et al. (1986) na regressao de dados
experimentais de ELV e publicaram pardmetros para mais espécies solventes e
eletrdlitos.

KIKIC et al. (1991) propuseram modificar o método de calculo de SANDER et
al. (1986) substituindo o modelo UNIQUAC pelo UNIFAC, porém utilizando
parametros de interacdo binaria independentes da composicdo. Utilizando valores ja
publicados na literatura para o0s pares solvente-solvente, foram necessarios 10
parametros para regressdao de dados de ELV de um sistema ternario agua-alcool-
eletrolito. KIKIC et al. (1991) mantiveram iguais todas as expressdes e métodos de
calculo para a equacdo DH. Os autores obtiveram precisdo média de 9 % para a pressao
de bolha e 4 % para a fragdo molar da fase vapor. O uso do modelo UNIFAC, por ser
baseado na contribuicdo de grupos funcionais, possui maior faixa de aplicagdo que o
modelo UNIQUAC proposto por SANDER et al. (1986) e MACEDO et al. (1990).
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ACHARD et al. (1994) utilizaram o modelo de composicdo local UNIFAC
combinado com a equagdo PDH e realizaram uma corregdo no coeficiente de atividade
das espécies baseando-se no conceito de solvatacdo dos eletrolitos exclusivamente por
moléculas de &gua. Para isso, 0s autores inseriram parametros de solvatagdo para cada
ion no modelo e esses foram utilizados para corrigir os parametros de volume de éarea
superficial dos grupos funcionais do modelo UNIFAC e a composicdo molar dos
componentes do sistema. Com 0s parametros e composic¢oes corrigidas, os coeficientes
de atividade foram calculados. Por fim, os autores utilizaram uma expressdo analitica
para obter o coeficiente de atividade no estado de referéncia original a partir do estado
de referéncia hidratado e entdo realizar os célculos de ELV. Os pardmetros de
solvatagdo também foram estimados juntamente aos parametros de interacdo binaria,
totalizando 12 parametros para regressdo de dados de ELV de um sistema ternario agua-
alcool-eletrélito. Foram utilizados valores ja publicados na literatura para os pares
solvente-solvente. O modelo proposto por ACHARD et al. (1994) possui limitacdo de
uso em altas concentracdes de eletrdlitos e/ou pequenas fracbes molares de agua, pois
podem ser obtidas composi¢cGes molares negativas para a agua nessas condi¢es. Os
autores utilizaram um conjunto de dados de ELV composto por 97 dados ternarios e 110
dados binarios, com tamanho semelhante ao de KIKIC et al. (1991). ACHARD et al.
(1994) publicaram uma tabela comparando o modelo deles com o proposto por KIKIC
et al. (1991) através da predicdo do conjunto de dados para 20 misturas ternarias agua-
alcool-eletrdlito. O desvio absoluto médio para a temperatura foi de 0,9 e 14 K
respectivamente para os modelos de ACHARD et al. (1994) e KIKIC et al. (1991); Para
a fracdo molar da fase vapor foi de 0,02 e 0,045 respectivamente; Para o coeficiente de
atividade dos alcoois, o desvio absoluto médio foi de 0,322 e 1,402, respectivamente.

CHOU & TANIOKA (1999) utilizaram o modelo de composi¢do local de
WILSON para regressdo de 16 dados de ELV de sistemas ternarios éagua-alcool-
eletrolito. Os autores utilizaram parametros de interacdo binaria solvente-solvente ja
publicados na literatura. Para obter os parametros de interacdo binaria solvente-
eletrolito, CHOU & TANIOKA (1999) utilizaram a seguinte razdo de pressdes de
vapor:

Prrc]),sat (T )

me = m (2.12)

em que A, é o pardmetro de interacdo binaria solvente-eletrolito para a m-ésima
o ;- T osat ~ ;- ;-
espécie molecular e e-ésimo eletrélito; P,™ é a pressdo de vapor da m-ésima espécie
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molecular pura, sem eletrdlito; Pnf’sat é a pressdo de vapor da m-ésima espécie molecular
na presenca do e-ésimo eletrdlito e M, é a molalidade do e-ésimo eletrolito.

A pressdo de vapor do numerador € a pressao de vapor da espéecie solvente
pura, calculada pela equagdo de ANTOINE e utilizando constantes publicadas por
YAWS (1992 apud CHOU & TANIOKA, 1999). A pressao de vapor do denominador é
para o par solvente-eletrolito, para uma dada molalidade m, do eletrélito. Essa segunda
pressdo de vapor e calculada a partir do célculo ELV do sistema binario solvente-
eletrolito utilizando uma combinacdo da equacdo PDH expressa em (2.11) e uma
equacdo a dois parametros baseada no conceito de solvatagdo. CHOU & TANIOKA
(1999) obtiveram desvios absolutos medios de 0,804 K para a temperatura de bolha e
0,0289 para a fracdo molar da fase vapor.

SONG & CHEN (2009) aprimoraram o modelo NRTL estendido para
eletrolitos modificado por MOCK et al. (1986) publicando expressfes dos coeficientes
de atividade normalizadas para a convencdo simétrica para todos os tipos de
componentes: solventes (moléculas) e eletrélitos. SONG & CHEN (2009) utilizaram as
expressdes publicadas em célculos de ELV, ELL e ESL. Os autores também
apresentaram as relacfes analiticas para transformacOes entre diversos estados de
referéncia: diluicdo infinita, eletrolitos puros completamente dissociados na fase liquida,
etc., cada um com seu cenario de aplicacdo. Os autores apresentaram exemplos de
aplicacdo do modelo proposto para o calculo ELV do sistema agua-2-propanol-acetato
de potassio; calculo ELL do sistema agua-cloreto de sodio-1-propanol; célculo da
solubilidade (ESL) do brometo de sodio no sistema agua-metanol-etanol e calculo ELL
do sistema [hmin][Tf;N]-1-butanol-4gua e [hmin][Tf,N]-etanol-agua, onde
[hmin][Tf,N] é a abreviacdo para o liquido ibnico 1-hexil-3-metil-imidazol
bis(trifluorometilsulfonil) imida.

Foram apresentados trabalhos publicados que utilizaram quatro modelos de
composicdo local: WILSON, NRTL, UNIQUAC e UNIFAC com ou sem adicdo da
equacdo PDH e utilizando ou ndo o conceito de solvatacdo. Ndo ha como fazer uma
comparacgéo justa entre os modelos porque ora foram utilizados parametros de interagdo
bindria dependentes da concentracdo e outrora foram utilizados parametros de
solvatacdo. Além disso, a equacdo PDH € exposta geralmente normalizada na
convencdo assimetrica nos diversos trabalhos, enquanto que os modelos de composigédo
local sdo expostos normalizados na convencdo simétrica (SANDER et al., 1986;
MACEDO et al., 1990; KIKIC et al., 1991; ACHARD et al., 1994). Teoricamente, ndo

é correto adicionar termos normalizados em convencgfes distintas. Deve-se antes
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normalizar os dois termos na mesma convencgédo. Entretanto, SANDER et al. (1986),
MACEDO et al. (1990), KIKIC et al. (1991) e ACHARD et al. (1944) nao fazem-se
mencdo em suas publicacbes se foi efetuada a normalizacdo, possibilitando
interpretacdo equivocada. ILIUTA et al. (2000) e SONG & CHEN (2009) comentam
em suas publicacdes sobre as convengdes utilizadas na equacdo PDH e no modelo de
composicao local adotado. SONG & CHEN (2009) ainda expdem a equacdo PDH tanto
para a convencao simétrica quanto assimétrica.

Portanto, foi realizado neste trabalho a regressdo de trés modelos de
composicao local estendidos para eletrélitos: NRTL, UNIQUAC e UNIFAC para dados
de ELV ternérios do tipo &gua-alcool-eletrélito, buscando uma comparagdo justa entre
esses trés modelos. Foram utilizadas na estimacéo de parametros a seguinte expresséo

para 0s parametros de interacdo binéria:

7\

=71+ _'I+ para 0 modelo eNRTL (2.13.9)
a"
a, =a +%, para os modelos eUNIQUAC e eUNIFAC (2.13.b)

Para evitar correlacdo entre os pardmetros da expressdo, somente um dos
parametros: ri(jo) (ai(jo)) ou ri(jl) (ai(jl)) possuia valor durante as regressdes. Deve-se
entender como extensdo para eletrolitos a adicdo da equacdo PDH no célculo do
coeficiente de atividade e a existéncia de parametros de interacdo binaria do tipo
solvente-ion (modelos eUNIQUAC e eUNIFAC) ou solvente-eletrolito (modelo
eNRTL). Todos os modelos foram normalizados na convencgéo simétrica.

2.2.2 Comparacéao entre os modelos eNRTL, eUNIQUAC e UNIFAC

Conforme publicagdes na literatura sobre destilacéo extrativa para producéo de
etanol anidro usando sais inorganicos, os modelos de composicdo local NRTL,
UNIQUAC e UNIFAC séo os mais empregados. A equacdo de ANTOINE modificada
(DIPPR, 1984 apud AspenTech®, 2011), com parametros apresentados no Apéndice C
deste trabalho, foi utilizada para calculo da pressao de vapor das espécies solvente.

Para regressdo dos dados ELV ternarios agua-alcool-eletrolito, foi necessario

realizar estimacdo dos parametros de interacdo binaria. A estimacdo, para todos os
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modelos, foi realizada através da minimizacdo de uma funcdo objetivo, dada pela
seguinte expressao:

NM_NExp NP

Foss = ZZZ(%“?? yey (2.14)

em que NM representa 0 nimero de espécies solvente (moléculas), NExp o nimero de
experimentos e NP o nimero de pontos para cada experimento.

Os valores experimentais do coeficiente de atividade foram determinados
conforme a expressdo a seguir (POLING et al., 2001; SMITH et al., 2007), utilizando a
equacdo de ANTOINE (POLING et al., 2001) para calculo da presséo de vapor:

exp (exp)
(exp) yl c.n c n

Yien _W(T(exp)) (2.15)

c,n

Conjunto de dados experimentais de ELV utilizados

Dados experimentais do ELV de solucbes ternérias agua-alcool-eletrélito
foram publicados por diversos autores (JAQUES & FURTER, 1974; GALAN et al.,
1980; NATARAJAN & SRINIVASAN, 1980; HALA, 1983; HONGO et al., 1991;
MEYER et al., 1991; ZEMP & FRANCESCONI, 1992; POLKA & GMEHLING, 1994;
YAMAMOTO et al., 1995; ILIUTA & THYRION, 1996a; ILIUTA & THYRION,
1996b; VERCHER et al., 1996; ZAFARANI-MOATAR & SALABAT, 1997; YANG
& LEE, 1998; VERCHER et al., 1999; WU et al., 1999; YAO et al., 1999; VERCHER
et al., 2002; JODECKE et al., 2005; VERCHER et al., 2005; VERCHER et al., 2006).

Mesmo existindo uma grande quantidade de dados experimentais publicados
para variados alcoois e eletrdlitos, para que fosse possivel introduzir esses em uma lista
de componentes, foi necessario que dados para um dado eletrolito estivesse disponivel
para a agua e todos os alcoois. Por exemplo, supondo que existem dados experimentais
para a agua, o etanol, o 1-propanol e o 1-butanol com diversos eletrélitos. Para
introduzir o NaCl na lista de componentes é necessario que exista dados experimentais
de pelo menos trés sistemas ternarios: dgua-etanol-NaCl, agua-1-propanol-NaCl e agua-
1-butanol-NaCl. Sendo assim, foi possivel obter duas listas de componentes a partir dos
dados experimentais publicados na literatura. As listas de componentes séo descritas na
Tabela 2.1.
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Tabela 2.1. Listas de componentes utilizadas nos modelos termodindmicos de
composi¢do local estendido para eletrdlitos na estimacdo dos seus respectivos

parametros de interacdo binaria

Lista 1
Solventes: Eletrdlitos:
Agua 1) Acetato de potassio  (5)
Etanol 2
1-Propanol 3)
2-Propanol 4)
Lista 2
Solventes: Eletrolitos:
Agua (1) Cloreto de calcio (6)
Metanol (2)
Etanol 3)
1-Propanol 4)
2-Propanol (5)

Foram selecionados sistemas ternarios publicados na literatura contendo os

eletrélitos CH3;COOK e CaCl, e os alcoois listados na Tabela 2.1. As referéncias

bibliograficas contendo os dados experimentais dos sistemas ternarios mencionados sao

apresentadas na Tabela 2.2. Foram selecionados somente dados de ELV do tipo

isobaricos, a sua grande maioria a pressao atmosférica. Ao todo foram utilizados 256

pontos experimentais para o0 conjunto de dados agua-alcool-CH3;COOK e 110 para

conjunto de dados agua-alcool-CaCl,.

Tabela 2.2. Referéncias bibliograficas contendo os dados experimentais dos sistemas
ternarios utilizados neste trabalho para estimacgdo dos pardmetros de interacéo binaria
dos modelos de composicéo local para eletrolitos

Sistemas: Cloreto de calcio
Agua-Metanol-CaCl,

Agua-Etanol- CaCl,

Agua-1-Propanol- CaCl,
Agua-2-Propanol- CaCl,
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Referéncia

JAQUES & FURTER (1974)

MEYER et al. (1991)

WU et al. (1999)

ILIUTA & THYRION (1996)

OHE (1991, apud ACHARD et al.1994)



Tabela 2.2. Referéncias bibliograficas contendo os dados experimentais dos sistemas
ternarios utilizados neste trabalho para estimagdo dos pardmetros de interacéo binaria
dos modelos de composicéo local para eletrolitos (Continuacao)

Sistemas: Acetato de potassio Referéncia
Agua-Etanol-CH3;COOK ZEMP & FRANCESCONI (1992)
Agua-1-Propanol- CH;COOK WU et al. (1999)
Agua-2-Propanol- CH;COOK WU et al. (1999)

Célculo do coeficiente de atividade das espécies solvente

Como citado anteriormente, o equacionamento do coeficiente de atividade se
baseia na combinacdo entre a equacdo PDH e a expressdo para o coeficiente de
atividade de um modelo de composicdo local, ambos normalizados na convencéo
simétrica.

Adotou-se como estado de referéncia padrdo dos ions uma solugédo de eletrolito
puro completamente dissociado, na temperatura do sistema (SONG & CHEN, 2009).
Obviamente se ndo ha solvente em solucdo, é impossivel haver ions dissociados, muito
menos em fase liquida. No entanto, estados de referéncia podem ser hipotéticos e
servem apenas como uma base fundamental para o célculo de propriedades (POLING et
al., 2001; SMITH et al., 2007). O estado de referéncia padrdo adotado para as espécies
solvente é o usualmente empregado: solucdo liquida composta pela espécie pura, na
temperatura do sistema. Vale ressaltar que os dois estados de referéncia adotados séo
normalizados na convencéo simétrica.

A equacdo PDH (2.5), normalizada para a convencdo simétrica e estado de
referéncia dos ions em uma solucdo de eletrdlito puro completamente dissociado, foi
utilizada neste trabalho para representar as interacdes de longo alcance. A contribuicéo
de curto alcance ou local foi calculada a partir das expressdes ja existentes na literatura
para os trés modelos de composi¢do local comparados: NRTL, UNIQUAC e UNIFAC,
todos normalizados na convencdo simétrica e com parametros de interacdo binaria

expressos conforme equagéo (2.13).

Parametros estimados

Os modelos eNRTL, eUNIQUAC e eUNIFAC possuem tipos e quantidades de
parametros diferentes entre si. O modelo eNRTL possui os parametros de néo
aleatoriedade, «,, € 0s parametros de interacdo binaria, ri(jo) e ri(jl). Os modelos
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eUNIQUAC e eUNIFAC possuem somente os pardmetros de interacdo binaria, ai(jo) e
ai(jl). O modelo eUNIQUAC usa pardmetros de interacdo molécula-molécula e o
modelo eUNIFAC usa parametros de interacdo grupo funcional-grupo funcional. Apesar
do mesmo nome, os parametros de interacdo binéria sdo definidos de forma distinta para
0 modelo eNRTL e os modelos eUNIQUAC e eUNIFAC.

Vale ressaltar que os parametros de interacdo binaria do modelo eNRTL séo
para espécies moleculares e eletrdlitos associados, enquanto que, para 0s modelos
eUNIQUAC e eUNIFAC, sdo estimados pardmetros para 0s cations e anions
separadamente. As equacdes do modelo eNRTL sdo apresentadas no Apéndice A deste
trabalho, as quais relacionam os parametros de interagdo binaria e de ndo aleatoriedade
dos eletrolitos associados com os cations e anions do sistema.

E possivel verificar através da equacdo (A.5.k) que ha correlacdo paramétrica
entre o parametro de ndo aleatoriedade, ¢;;, e o parametro de interagdo binaria, 7;;, para
um par especie-espécie. A multiplicagdo entre a; e 7; permite que esses dois
parametros se unam em um sO. Portanto, para evitar correlacdo paramétrica, foram
estipulados valores constantes para os parametros de ndo aleatoriedade para todos os
pares espécie-espécie deste trabalho, sendo estimados somente os parametros de
interacdo binaria 7; para o modelo eNRTL. Para as espécies solvente ou moleculares,
os valores para os parametros de ndo aleatoriedade para 0 modelo eNRTL e para os
parametros de interacdo binaria dos trés modelos comparados foram obtidos da
biblioteca da AspenTech®© e ndo foram estimados. Igualmente a proposta de CHEN et
al. (1982) e MOCK et al. (1986), foi suposta interacdo nula entre os eletrolitos, de
forma que os parametros para os pares eletrélito-eletrolito ndo foram estimados.

Os parametros estimados foram somente para os pares molécula-eletrolito.
Como ja citado, os parametros de ndo aleatoriedade molécula-eletrélito do modelo
eNRTL tiveram seus valores obtidos da biblioteca da AspenTech® ou das referéncias
bibliograficas. Para os parametros de interacdo binaria, como ja citado para evitar
correlagdo paramétrica, somente um dos parametros: z\” (ai”) ou 7’ (al") possufa
valor durante as regressGes. Para os pares agua-eletrélito e eletrolito-agua, foram
estimados os parametros rigo) e ai(jo), utilizando-se os dados de LOBO & QUARESMA
(1984) e LOBO (1981) que foram publicados somente para a temperatura de 25 °C.
Para os pares alcool-eletrolito e eletrélito-agua, como cada ponto experimental dos
dados ELV publicados é para uma temperatura diferente, foi possivel estimar os

parametros ri(jl) e ai(jl). Né&o foi possivel estimar parametros entre as espécies metanol e
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acetato de potassio por nao terem sido encontrados dados experimentais de ELV
publicados para esses componentes.

Né&o foi coerente calcular desvios padrdo para os parametros estimados porque
os dados experimentais publicados apenas apresentaram desvios entre os valores
previstos por modelos e os valores medidos. Assim, foi realizada mesma metodologia
que os autores que publicaram modelos para prever ELV de sistemas multisolvente-
eletrolitos: Apresentar os valores estimados para 0s parametros sem desvio padrdo e um
desvio padrdo médio ou desvio absoluto médio entre 0 modelo e dados experimentais.

Resultados da estimacéao de parametros

Os resultados da estimacdo dos parametros de interacdo binéria sdo
apresentados a seguir, organizados por sistema ternario, modelo de composicéo local e
varidvel de saida. Foi selecionado o desvio padrdo médio, MSD (mean standard
deviation), como métrica comparativa entre os modelos, determinado conforme

expressao a seguir para a temperatura e fracdo molar da fase vapor:

NExp NP

2
Z Z T (exp) calc
MSD, = ( ) (2.16.a)
NExp x NP
NM NExp NP 2
>3 vl -y
MSD — i=2 ¢ n( ) (216b)
» 7\ (NM —1)x NExpx NP

Os resultados obtidos para os desvios padrdo meédios dos sistemas ternarios
contendo o acetato de potassio sdo apresentados na Tabela 2.3 e para 0s sistemas
ternarios contendo o cloreto de célcio na Tabela 2.4.

Os desvios padrdo médios da temperatura para os trés modelos nos sistemas
contendo CaCl, sdo insatisfatorios para simulacdo do processo de destilacdo extrativa.
O sistema agua(1)-metanol(2)-CaCl,(3) foi o que mais se aproximou dos valores de
desvios publicados pelos autores citados na se¢do 2.2.1. Entretanto, na regressao foram
utilizados conjuntos de dados desde concentracOes diluidas até valores de saturacéo.
Vale ressaltar que os modelos apresentaram desempenho satisfatério para concentragoes
baixas dos eletrolitos, tanto para a temperatura quanto para a fracdo molar dos alcoois
na fase vapor. E apresentado como exemplo para o modelo eNRTL os diagramas T-x’
para o sistema &gua(l)-2-propanol(2)-CH3;COOK(3) — onde x’ ¢ a fragdo molar na fase
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liquida em base livre de eletrolito — apresentados na Figura 2.1 para fracdes molares do
eletrolito de zero, 0,013, 0,02 e 0,04 (baixas concentragcdes) e na Figura 2.2 para a
fracdo molar de 0,0967 (alta concentracdo). Os valores estimados para 0s parametros de
interacdo binéria sdo apresentados na Tabela 2.5, Tabela 2.6 e Tabela 2.7.

Tabela 2.3. Desvios padrdo médios para os dados experimentais de sistemas ternarios
agua(1)-alcool(2)-CH3;COOK(3) apds estimacdo dos parametros de interagdo binaria
dos modelos de composicdo local NRTL, UNIQUAC e UNIFAC estendidos para
eletrolitos

Acetato de NRTL UNIQUAC UNIFAC
P N° Pontos Exp.
potassio(3)

T/K y2 T/K y2 T/K Yo
Agua(1)
Etanol(2) 145 1,6 0,052 5,0 0,073 | 11,3 0,226
Agua(1)
1-Propanol(2) 44 13 0052 | 25 0066 | 94 0200
pgual) 67 0,8 0,028 2,2 0,057 111 0,230

2-Propanol(2)

Tabela 2.4. Desvios padrdo médios para os dados experimentais de sistemas ternarios
agua(l)-alcool(2)-CaCl,(3) apos estimacao dos parametros de interacdo binaria dos
modelos de composigdo local NRTL, UNIQUAC e UNIFAC estendidos para
eletrolitos

Cloreto de N° P NRTL UNIQUAC UNIFAC®
Al ontos EXp.
calcio(3)

T/K Y T/K Y2 T/K Yo
Agua(1)
Metanol(2)© 15 16 0041 17 0,057 17 0,057
Agua(1)
Etanol(2) 28 75 0058 | 59 0051 | 214 0340
foual) 56 15,9 0,105 191 0136 | 250 0,157
1-Propanol(2)
Agua(l) @
2-Propanol(2) 11 0,013 0,021 0,151

(a) Estimacéo de pardmetros usando como dado experimental a fragcdo molar da fase vapor do 2-propanol,
ao invés do coeficiente de atividade.

(b) Funcao objetivo mista: Coeficiente de atividade como varidvel medida para o etanol e 1-propanol e a
fracdo molar da fase vapor para o 2-propanol.

(c) grupo funcional metanol em UNIFAC igual a molécula em UNIQUAC.
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2-Propanol
Diagrama T-x"
T T T T T
Sem sal

o z_,=0013
sal
eNRTL Z,= 0.013
3751 T oz, =002 I
sal
eNRTLz__ =0.02
sal
z_ =0.04
sal
eNRTLz__ = 0.04
sal H

370

Figura 2.1. Diagrama T-x’ do modelo NRTL estendido para eletrolitos (eNRTL) do
sistema agua(l)-2-propanol(2)-acetato de potéssio(3) a 101,3 kPa para as fracdes
molares do eletrolito de 0,013, 0,02 e 0,04. Modelo NRTL e equacdo PDH ambas
com convencao simétrica.

2-Propanol
Diagrama T-x"
T T T T I

T
o 2, =00967
eNRTL z_ = 0.0967

3751 { { .

370} - - .

Figura 2.2. Diagrama T-x’ do modelo NRTL estendido para eletrolitos (eNRTL) do
sistema agua(1)-2-propanol(2)-acetato de potassio(3) a 101,3 kPa para a fracdo molar
do eletrolito de 0,0967. Modelo NRTL e equacdo PDH ambas com convencao
simétrica.
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Tabela 2.5. Valores dos pardmetros de interacdo binaria ri(jo) e ri(jl) e de nédo
aleatoriedade utilizados neste trabalho obtidos para 0 modelo NRTL estendido para
eletrolitos. Parametros estimados em negrito obtidos apos regressdo dos dados
experimentais pela minimizacéo da funcéo objetivo (2.14)®

e n > 0
< m o o T 9 =
> ) n = = S & 23
NRTL e & 2 3 3 88 5
g S = z z 22 °3
= =] =] °g g
2,7322@ 3,4578 5,4486 6,8284 -4,12179 -7,3295@
~ N (b) _ _ _
Agua 617,27 586,08 861,18 1.483,4 0,0000 0,0000
0,3000© 0,3000 0,3000 0,3000 0,20009 0,2000©
-0,6930 47119 0,0000 0,0000 NE 0,0000
Metanol 172,99 -1.162,3 19,555 79,539 NE 8.521,0
0,3000 0,3000 0,3000 0,3000 0,6000@ 0,60009
-0,8009 -2,3127 8,2606 0,1352 0,0000 0,0000
Etanol 246,18 483,84 -2.846,7 215,74 3.1737 14.340
0,3000 0,3000 0,3000 0,3000 0,6000@ 0,60009
-1,7411 0,0000 -9,7210 0,0000 0,0000 0,0000
1-Propanol 576,44 -8,8867 3.409,68 556,30 -162,69 385,32
0,3000 0,3000 0,3000 0,3000 0,6000@ 0,60009
-1,3115 0,0000 0,7014 0,0000 0,0000 0,0000
2-Propanol 426,40 7,9115 -58,384 -369,90 5,5695 -1.122,8
0,3000 0,3000 0,3000 0,3000 0,6000@ 0,60009
-1,46159 NE 0,0000 0,0000 0,0000
Acetqto_de 0,0000 NE 350,27 8.919,9 14.705 ®
i
potassio 0,2000@ 0,60009 0,6000 0,6000 0,6000
-2,2081@ 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Cloreto de 0,0000 -238,23 -84,151 -915,57 373,44 @
alci
calcio 0,2000@ 0,60009 0,6000© 0,60009 0,6000@

NE. Néo estimado
0 1
@ 7 0) 2. (©) @ =a,. 5 =1 +7, [T[K]. G, =exp(-¢7,).
(d) Pardmetros estimados para o sistema binario agua(1)-eletrélito(2) (LOBO & QUARESMA, 1984,
LOBO, 1981).
(e) Parametros ndo estimados e especificados como nulos.
(f) Parametros de interacdo bindria e fator de ndo aleatoriedade para a 4gua e alcoois obtidos da biblioteca

da AspenTech® (2011).
(g) fatores de ndo aleatoriedade definidos conforme SONG & CHEN (2009).
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Tabela 2.6. Valores dos parametros de interacdo binaria ai(jo) e ai(jl) utilizados neste
trabalho obtidos para o modelo UNIQUAC estendido para eletrolitos. Pardmetros
estimados em negrito obtidos apds regressdo dos dados experimentais pela
minimizacéo da fungéo objetivo (2.14)®

s n

> s m 0 0 S 0 O 2

UNIQUAC | € & 2 g g & <) g B

=3 = c:_> a =3 e o o

] 06437®  -2,4036  -2,3330 33127 869799 378849  7,27039 050587

Agua 322,139 75695 60049 104558 00000 00000 00000  0,0000

-1,0662 -2,6509 0,000  0,0000 NE 0,0000  0,0000 NE

Metanol 432,89 651,49 49216 70,914 NE 10143  2.3598 NE

20046 1,891 40820  -0,0260 00000 00000 00000  0,0000

Etanol 72897 -273,69 14339 97581 361,35 11113 21038  -1.0136

1,7668 00000 50920 00000 00000 00000 00000  0,0000

1-Propanol | 65154 93248 18157 32776 23048  -7.9883 14388 230,19

2923 00000  -0,3572  0,0000 00000 00000 00000  0,0000

2-Propanol | 11117 16976 22416 22128 21694 347,79 15844 54375
0,3323¢ NE 0,0000  0,0000 0,0000

Potassio 0,0000 NE 150,12  -5.4334  -6.2853 @ @ @
0,3530© 00000 00000 00000  0,0000

Calcio 00000 821,20 24155  1.0097  -3.037,3 @ @ @
2,2735©  0,0000 0,0000  0,0000 0,0000

Cloreto 00000  -3.4234 24156  1.0097  -4.021,1 @ @ @
0,5002¢ NE 0,000 00000  0,0000

Acetato | 4500 NE 15012 52305 62157 @ @

NE. Néo estimado
0 1
@ al”. () al’.
(c) Parametros estimados para o sistema binario agua(1)-eletrélito(2) (LOBO & QUARESMA, 1984,
LOBO, 1981).

(d) Pard@metros ndo estimados e especificados como nulos.
(e) Parametros de interagdo binaria para a gua e &lcoois obtidos da biblioteca da AspenTech® (2011).
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Tabela 2.7. Valores dos parametros de interacdo binaria ai(jo) e ai(jl) utilizados neste
trabalho obtidos para o modelo UNIFAC estendido para eletrolitos. Pardmetros
estimados em negrito obtidos apds regressdo dos dados experimentais pela
minimizacéo da fungéo objetivo (2.14)®

-CH;4
UNIFAC -CH,- -OH CH;0OH H,O K* ca™ Cr CH;COO
-CH-
CHs; 0,0000® 0,0000 0,0000 0.0000 0.0000 0,0000 0,0000
%';2 986,50 697,20 1.318,0 6.106,1 1.197,7 2.399,4 268,63
0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
-OH 156,40 -137,10 353,50 26131  -1.091,7  -1.4294 6.507,6
0,0000 0,0000 0,0000 NE 0,0000 0,0000 NE
CH;OH 16,510 249,10 -181,00 NE -1.014,3  -2.359,8 NE
0,0000 0,0000 0,0000 -8,6979¢  -3,7884©  -7,2703© -0,5058©
H,0 300,00 -229,10 289,60 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
0,0000 0,0000 NE -0,33230
K* (d) (d) (d)
-967,16 6.717,7 NE 0,0000
0,0000 0,0000 0,0000 -0,3539©
ca* (d) (d) (d)
-1.223,1  -138,30 -821,20 0,0000
0.0000 0,0000 0,0000 -2,2735©
cr (d) (d) (d)
-1.2231  -138,30 34234 0,0000
0,0000 0,0000 NE -0,5002© @ @ @
CH5COO 5.704,3 6.010,7 NE 0,0000

NE. Nao estimado
@ al” . () a.

(c) Pardmetros estimados para o sistema binéario agua(1)-eletrélito(2) (LOBO & QUARESMA, 1984,
LOBO, 1981).

(d) Pardmetros nédo estimados e especificados como nulos.

(e) Parametros de interagdo binaria para a gua e &lcoois obtidos da biblioteca da AspenTech® (2011).
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3 Modelagem Matematica

Neste capitulo sdo apresentados os dois modelos de pratos utilizados nas
simulacdes deste trabalho: modelos de equilibrio e de ndo equilibrio. Os modelos de
equilibrio consistem basicamente na resolugdo das equacdes MESH (M-balangos
materiais, E-relacBes de equilibrio, S-restricdo das composicdes, H-balango de energia)
(SEADER et al., 2011) e, caso deseja-se introduzir o efeito da transferéncia incompleta
de massa no prato, pode ser introduzida equacdes de eficiéncia do prato para cada
componente, corrigindo a composic¢do da fase vapor que sai de cada prato, conforme
proposto por Murphree (LOCKETT, 1986). Essa metodologia pode ser substituida com
0 uso dos modelos de ndo-equilibrio, mais rigorosos por j& possuirem em seu
equacionamento as equacdes de transferéncia de calor e massa que ocorre entre as fases
liquida e vapor.

Neste capitulo os dois modelos sdo apresentados, em carater estacionério,
descrevendo as hipéteses e consideracfes necessarias para permitir o tratamento de ions
em solucdo. Basicamente, considera-se que 0s ions sdo espécies ndo volateis e, com
IS0, ndo sdo capazes de serem transferidos para a fase vapor. Os dois modelos possuem
parametros, propriedades e coeficientes que precisam ser calculados para completa
solucdo do sistema algébrico de equagbes. Foi considerado para os dois modelos a
composi¢cdo molar contemplando cations e anions, isto é, para um sistema ternario agua-
alcool-eletrolito, o sistema é constituido de quatro componentes.

O modelo eNRTL de SONG & CHEN (2009) utilizado nas simulaces deste
trabalho e as diversas correlagcdes para propriedades e coeficientes estdo apresentados
no Apéndice A e no Apéndice C. Atencdo especial foi dada ao equacionamento das
constantes de equilibrio, entalpias parciais molares, coeficientes de transferéncia de
massa, tensdo superficial e viscosidade da fase liquida por se tratarem de propriedades
importantes do modelo e, portanto, foram apresentadas no corpo do capitulo.

3.1 Modelagem de pratos de colunas de destilacao

Colunas de destilacdo sdo modeladas basicamente como uma bateria de
“flashes”, onde os fluxos das correntes de vapor e liquido estdo em contracorrente. Essa
abordagem classica é utilizada desde a década dos anos 50 (STAUDT, 2007). Cada um
desses “flashes” recebe o nome de “estagio” e ha principalmente dois modelos para a

modelagem dos mesmos: modelos de equilibrio e modelos de nédo equilibrio.
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Tanto os modelos de equilibrio quanto os modelos de ndo equilibrio possuem
equacOes de balancos de massa por componente, balancos de energia, etc. A diferenca
entre esses € que o primeiro considera o equilibrio termodinamico entre as fases liquida
e vapor como um todo enquanto que o segundo faz tal hipotese somente na interface das
mesmas, sendo necesséria a introducdo de equacgdes de transferéncia de calor e massa
para o calculo da composicdo e temperatura das fases (TAYLOR & KRISHNA, 1993;
KOOIMAN, 1995). Como na realidade, os pratos de destilacdo ndo se encontram em
equilibrio, surgem entdo dois conceitos nos modelos de equilibrio: o conceito de estagio
tedrico, em que as fases estdo em equilibrio termodinamico, e o conceito de eficiéncia
do prato, para compensar o efeito da transferéncia incompleta de massa e considera-lo
como um prato real (LOCKET, 1986; KOOIJMAN, 1995).

3.1.1 Modelos de equilibrio

Quando sdo usados modelos de equilibrio para os pratos, sdo resolvidas as
equacbes MESH (SEADER et al., 2011). Para considerar um prato real, devem ser
utilizadas correlagdes para calcular a eficiéncia do mesmo. Ha diversas formas de
definir tal eficiéncia, sendo a proposta por Murphree, a mais conhecida e utilizada
(LOCKETT, 1986; KOOIIMAN, 1995):
comy_ Yoy~ Vi

( 3N 212, NM 3.1
. Yi(,jq)_iju G

em que Ei(y'\fv) é a eficiéncia de Murphree em relacdo a fase vapor para o i-ésimo
componente no j-eésimo prato; y é a composi¢do molar média da fase vapor que sai do
prato apos misturada e y¢» e a composicdo molar média de uma fase vapor
supostamente em equilibrio com a fase liquida imediatamente na saida do prato, isto é,
com composicdo igual a do liquido no downcomer, x?.

Tais composi¢cdes de vapor e liquido sdo relacionadas pela condicdo de
equilibrio termodinamico das fases liquida e vapor (LOCKETT, 1986; SEDAER et al.,

2011):

y(jeCI) — K(jGGI)X(ECI) (3.2)

€ ~ .« o~ .
em que y( ) e x®¥ sdo as composicdes molares, organizadas na forma de vetores, das

fases vapor e liquida em equilibrio, respectivamente, e KV é a matriz de constantes de
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equilibrio, a qual é diagonal com as constante de cada componente num elemento
diagonal.

A equacdo (3.2) é utilizada para calcular uma composicdo de uma fase vapor
hipotética em equilibrio. Portanto, a equacéo (3.1) é utilizada para obter a composi¢do
real da fase vapor do prato, utilizada nas equacdes de balanco. Deve ser ressaltado que a
composicdo da fase liquida ndo necessita de correcdo, conforme Murphree propbs em
sua definicdo da eficiéncia. Além disso, para os ions, as equagdes (3.1) e (3.2) ndo séo
aplicadas, visto que esses sdo componentes ndo volateis. Portanto, as eficiéncias sdo
definidas somente para as espécies moleculares e a constante de equilibrio para os ions €
nula.

Para 0 caso estacionario, o perfil de pressdo ao longo da coluna deve ser
especificado, isto é, a pressdo ao longo da coluna deve ser definida como uma variavel
de entrada ou parametro. Deve ser ressaltado que os balancos de massa séo realizados
por componente e englobam as duas fases. Os balancos de massa e energia Sao
expressos respectivamente pelas seguintes equacGes (KOOIIMAN, 1995; SEADER et
al., 2011):

0=Fz;+V, V.0 + LX) —(V, +W, )y, — (L, +U; )x (3.3)

0=Fh? +v, hiY) + L h5 — (v, +W )R — (L +U; )hiY) +Q (3.4)
emque F, V, L, We U sdo as vazbes molares da alimentacdo, vapor, liquido, retirada de
vapor e retirada de liquido, respectivamente, para um prato; z, x*“x e y sdo as
composicdes molares, organizadas na forma de vetores, da alimentacdo de um prato,
liguido do downcomer e vapor que sai misturado de um prato, respectivamente; h®,
h") e h(") sdo as entalpias molares da alimentagdo de um prato, liquido do downcomer
e vapor que sai misturado de um prato, respectivamente, e Q é a taxa de calor
adicionado de um prato.

Cabe ressaltar que, para a equagéo (3.4), sdo utilizadas as composicdes Y, ;,
Y s , J ) e xIJ ’, para calculo das entalpias molares das fases vapor e liquida para os
pratos j, j+1 e j-1. A relacdo de equilibrio dada pela equagdo (3.2) é uma restricdo
algébrica do modelo. Ha também as restricfes de que o somatorio das composicdes de
ambas as fases deve ser igual a 1. Essas duas restri¢cOes séo expressas por (KOOIJMAN,
1995; SEADER et al., 2011):
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Zy“. =1 j=12,..,NT (3.5.)

NC

DK =1 j=12.,NT (3.5.h)
i=1
em que NT é o numero total de pratos da coluna de destilacéo.

Ha 2 NC+3 equagbes no modelo de equilibrio. As incégnitas séo dadas por Y,
x(jeq), TJ- (temperatura do estagio, presente implicitamente nas entalpias), VJ- e Lj,
totalizando 2 NC+3 variaveis, portanto definindo-se o sistema algébrico de equagdes.
As demais varidveis além das incognitas descritas acima sdo classificadas como
parametros ou varidveis de entrada e sdo especificadas ou calculadas a partir de
correlagfes. Deve ser ressaltado que as varidveis referentes aos pratos j e j+1 também
sdo incognitas, sendo entdo possivel perceber o acoplamento entre as equacbes e
varidveis dos N pratos da coluna. Estratégias para obtencdo da solucdo deste problema
séo descritas detalhadamente por SEADER et al. (2011).

A eficiéncia do prato possui uma relevancia grande no modelo, pois a mesma
influencia bastante os resultados obtidos em uma simulacdo (KOOIJMAN, 1995;
STAUDT, 2007). A priori a eficiéncia depende do transporte de calor e massa e do
perfil de escoamento no prato, fendmenos que geralmente dependem de varidveis
associadas a hidraulica (LOCKETT, 1986; TAYLOR & KRISHNA, 1993). Uma forma
de introduzir esses fendBmenos no equacionamento do modelo de prato é adicionar as
equacdes de transferéncia de calor e massa diretamente no sistema de equagfes (como é
feito nos modelos de ndo-equilibrio) e ndo indiretamente pela eficiéncia de prato. Neste
trabalho foram utilizados os modelos de equilibrio sem as eficiéncias de prato ou, em
outras palavras, as eficiéncias foram sempre 100 %. As simulacfes para avaliar a
influéncia dos fenbmenos de transporte foram realizadas utilizando os modelos de néo
equilibrio.

3.1.2 Modelos de néo equilibrio

Os modelos de ndo equilibrio possuem uma estrutura de equagdes similar aos
modelos de equilibrio, mas sendo duplicado o nimero de balancos de massa e de
energia porque as duas fases sdo avaliadas separadamente. Assim como nos modelos de
equilibrio, o perfil de presséo ao longo da coluna também ¢é especificado para 0 caso
estacionario. Os balancos de massa para as fases vapor e liquida sdo expressos,
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respectivamente, pelas seguintes equacbes (TAYLOR & KRISHNA, 1993;
KOOIJMAN, 1995):

0 = FJIBfF)y(]F) +Vj+1yj+1 - (Gj +Wj )yj+1 + n(jV) (36a)

0=F;1- A7) +L_x,, —(L;+U;)x, +n (3.6.b)

em que ,B(F) é a fracdo vaporizada da alimentacdo de um prato e n™) e n™ sdo as
taxas de transferéncias de massa dos componentes da mistura, organizadas na forma de
vetores, para as fases vapor e liquida respectivamente.

Foi adotada a convencdo de que o sentido do fluxo de calor e massa é positivo
quando 0s mesmos ocorrem para o interior da fase. As composic¢@es aqui em analise ndo
precisam ser definidas como “médias” ou “na saida do prato”, pois foi feita a hipotese
de que cada uma das fases é perfeitamente misturada, de forma que as composi¢des sao
iguais em qualquer regido da fase liquida e da fase vapor (TAYLOR & KRISHNA,
1993; KOOIJMAN, 1995). Em outras palavras, nao estdo sendo considerados efeitos de
escoamento mal distribuido ao longo do prato (LOCKETT, 1986).

Como a éarea da interface é a mesma para as duas fases, é possivel relacionar
h(j e r'l(jL) através de um balan¢o de massa na interface (TAYLOR & KRISHNA,
1993; KOOIJMAN, 1995):

V)

A(V) | (L)
Ay +nf =0 (3.7)

Os balancos de energia, para as fases vapor e liquida, sdo expressos pelas
seguintes equacdes (TAYLOR & KRISHNA, 1993; KOOIJMAN, 1995):

0=FA70" +v ) (G, +W,)hi") + Q) + &) (3.8.9)
0=F,@- A" + L hi — (L +U, )hY + QY + &V (3.8.h)

em que Q(V) e Q(L) sdo as taxas de calor adicionado nas fases vapor e liquida,
respectivamente, e £ e &) sdo as taxas de transferéncia de calor para as fases vapor
e liquida respectivamente.

Semelhante as taxas de transferéncia de massa através da interface, é possivel

(L)

relacionar g'gv) e &;  através de um balango material na interface (TAYLOR &

KRISHNA, 1993; KOOIJIMAN, 1995):

35



&7 +&7 =0 (3.9)

As restricbes algébricas existentes nos modelos de nao equilibrio sao
semelhantes as dos modelos de equilibrio, mas com algumas diferengas e acréscimos. A
relagdo de ELV é considerada somente na interface (TAYLOR & KRISHNA, 1993;
KOOIJMAN, 1995):

yl = K% (3.10)

J ]

em que y(') e x" sdo as composices molares, organizadas na forma de vetores, das
fases vapor e liquida na interface, respectivamente. Cabe ressaltar que essas
composicgdes estdo em equilibrio. As restricdes do somatorio das composicfes serem
iguais a 1 também existem:

NC
Zy{'}:L j=12,..,NT (3.11.a)
i=1
NC
Zx}f}:l, j=12,...NT (3.11.b)
i=1
NC
Zy”.:l, j=12,..,NT (3.11.c)
i=1
NC
in,jzl, j=12,..NT (3.11.d)

i=1

Vale ressaltar que as mesmas consideracdes feitas para os ions também sao
validas aqui para a relagdo de ELV. Nota-se que ha quatro restricdes de somatério, pois
ha também as composicdes na interface, as quais ndo sao iguais as composi¢cdes no seio
das fases. Existem mais restricbes algébricas por causa da introducdo das taxas de
transferéncia de calor e massa interfaciais. As taxas de transferéncia de massa, r'l(jv) e
r'l(jL), sdo calculadas pelas seguintes expressdes, respectivamente (TAYLOR &
KRISHNA, 1993; KOOIJMAN, 1995):

NM
NG = ok (i =y + i, DA, =120, NM —1 (3.12.a)
k=1
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NM
Ni(,I]) = CEL)ki(,E)aj (XI(IJ) - Xi,j)+ Xi,jZnLE,Lj)’ 1=12,.,NM -1 (3.12.h)
k=1

em que ¢ e c™ sdo as concentraces molares para as fases vapor e liquida de um
prato, respectivamente; ki(v) e ki(L) séo os coeficientes de transferéncia de massa do i-
ésimo componente para as fases vapor e liquida de um prato, respectivamente, e a é a
area interfacial de transferéncia de massa de um prato.

As equagbes (3.12) ndo sdo aplicaveis para os ions porque esses sd0 nao
volateis. Assim, as expressdes sdo validas somente para as espécies moleculares. Para
os ions, foi considerado que as composi¢des na interface e no seio das fases sdo iguais,

isto é:
_yv
y(c,a),j - y(c,a),j (3133.)
()]
Xe.a)i = X(c.a).i (3.14.b)

As taxas de transferéncia de massa interfaciais, caso o indice i fosse até todos
0s NM componentes moleculares, ndo seriam linearmente independentes porque o
somatorio dos fluxos é igual a zero (TAYLOR & KRISHNA, 1993; BIRD et al., 2004).
Portanto, as equacBes totalizam 2 NM-2 para 2 NM incognitas. E necessario entdo
introduzir mais duas equacdes, uma para cada fase, para tornar o sistema algébrico
determinado. Tais equacdes sdo denominadas de “condig¢des determinantes”, em que ¢
buscado um sistema linearmente independente. Este problema é denominado por
“problema de inicializagdo” (bootstrap problem) (TAYLOR & KRISHNA, 1993;
KOOIIMAN, 1995).

Geralmente € feita a hipdtese da contradifusdo equimolar como condicdo
determinante em pratos de destilacdo, isto é, a quantidade total de matéria
transferida/removida para cada fase é nula (TAYLOR & KRISHNA, 1993,
KOOIJMAN, 1995). Assim, ndo se faz necessaria a introducdao de mais duas equacdes
no modelo porque a hipotese da contradifusdo equimolar ja é suficiente para definir o
sistema algébrico de equages. Entretanto, a quantidade de matéria transferida/removida
para cada fase é, de forma mais rigorosa, resultante do balango de energia na interface.
Por exemplo, a contradifusdo equimolar tem como hipétese que os calores latentes de
todos 0os componentes sdo iguais, 0 que ndo necessariamente é verdade (TAYLOR &
KRISHNA, 1993; BIRD et al., 2004). Com isso, a forma mais rigorosa de definir a
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guantidade de matéria transferida entre as fases é efetuando o calculo das taxas de

transferéncia de calor interfacial, g‘EV) e &Y

desprezando os termos condutivos, por:

. Tais taxas podem ser expressas,

£V _ZN R (1) (3.14.3)

ZN' '])hl(']) (T(') (3.14.b)

Cabe ressaltar que as entalpias parciais molares de fase vapor e liquida nas

expressdes acima sdo avaliadas na temperatura da interface entre as fases. E possivel

perceber que as equacgOes introduzidas para o célculo de g’EV) e 5(”

faltavam devido & dependéncia linear entre os fluxos de massa (TAYLOR &
KRISHNA, 1993; KOOIJMAN, 1995).

Ha 6 NC+7 equacdes no modelo de ndo equilibrio. As incognitas sdo dadas por
Yo, yW X, X0 AW Al W 0 0 s O Ve L totalizando 6
NC+7 variaveis, definindo-se portanto o sistema algébrlco de equacbes. As demais

sdo as duas que

varidveis além das incognitas descritas acima sdo classificadas como parametros ou
variaveis de entrada e sdo especificadas ou calculadas a partir de correlagdes. Assim
como para os modelos de equilibrio, h&a o acoplamento entre as equacdes e variaveis dos
N pratos da coluna. TAYLOR & KRISHNA (1993) apresentam alguns algoritmos
numeéricos e exemplos resolvidos para a solugdo de colunas de destilacdo utilizando
modelos de ndo equilibrio.

O coeficiente de filme para o transporte de massa possui grande relevancia
porque é possivel notar que as taxas de transferéncia de calor e massa interfaciais sdo
bastante sensiveis a esse coeficiente (TAYLOR & KRISHNA, 1993; KOOIJMAN,
1995). Assim como a eficiéncia do prato nos modelos de equilibrio, o coeficiente de
filme depende de varidveis associadas a hidraulica (LOCKETT, 1986; TAYLOR &
KRISHNA, 1993). A seguir serdo apresentadas as metodologias de céalculo dos
coeficientes de transporte de massa, assim como de outras propriedades e parametros
dos modelos de equilibrio e ndo equilibrio.
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3.2 Calculo de propriedades, coeficientes e parametros

Como ja citado, utilizou-se neste trabalho o modelo eNRTL de SONG &
CHEN (2009) para obtencdo dos coeficientes de atividade utilizados nos calculos de
ELV. As equagdes do modelo estéo apresentadas no Apéndice A deste trabalho.

Foi considerado em todos os célculos a composi¢cdo molar contemplando
cations e anions, isto é, para um sistema ternario agua-alcool-eletrdlito, o sistema é
constituido de quatro componentes. Assim, a partir do modelo eNRTL, calculou-se as
constantes de equilibrio e as entalpias parciais molares de excesso para a fase liquida
considerando uma composicdo molar da fase liquida com componentes moleculares,

cations e anions.

3.2.1 Constante de equilibrio liquido-vapor

As relagBes de equilibrio liquido-vapor sdo necessarias para determinar a
composicdo da fase vapor presente em equilibrio com a fase liquida e vice-versa,
essencial para determinagdo dos balancos de massa. No equilibrio:

v (3.15.3)
fi(V) — yié.(V)(P!T’y)P (3.15.b)
£ =%y (T,x) £ (P,T) (3.15.c)

nas quais foram consideradas as seguintes hipéteses:
. Gas ideal;

. Pressdes baixas: Fator de correcdo de POYTING e coeficiente de fugacidade

da i-ésima espécie na fase vapor iguais a 1;

. Formulagdo “y-¢” utilizando o modelo eNRTL para a Energia de Gibbs de

€XCessO.

4V (P,T,y)=1
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fio,(L) ( P,T) — Pisat (T)

e TR

X, K (3.16)
P

3.2.2 Entalpias parciais molares

As entalpias parciais molares sdo utilizadas para o computo das entalpias
molares de uma dada fase. O conhecimento das entalpias parciais molares é essencial
para determinacdo das entalpias das fases de um sistema, para efetuar balancos de
energia. As entalpias das fases vapor e liquida sdo expressas conforme a seguir:

NC

hv) = Z y.h¥) (3.17.a)
i=1
NC

h®) = inhf” (3.17.b)
i=1

em que hi(v) e hi(L) sdo as entalpias parciais molares em relacdo ao i-ésimo componente
para as fases vapor e liquida, respectivamente.

Foi adotado como referencial termodinamico para as espécies moleculares a
condicdo de mistura pura como gas ideal na temperatura de 273,15 K (0 °C) e pressdo
de 100 kPa (1 bar). Esse referencial parece inconveniente para os ions sabendo que 0s
mesmos nao sdo volateis e, portanto, o referencial seria fisicamente irrealizavel.
Referenciais termodinamicos precisam ser bem definidos (em condicBes de pressao,
temperatura e composicdo bem definidas), independentes de serem fisicamente
realizaveis ou ndo (PRAUSNITZ et al., 1999; POLING et al., 2001; SMITH et al.,
2007). Um tratamento diferenciado serd dado para o referencial termodinamico dos
ions.

A entalpia parcial molar de uma espécie esta relacionada com sua energia de
Gibbs parcial molar, conforme expressao a seguir (PRAUSNITZ et al., 1999; POLING
etal., 2001; SMITH et al., 2007):
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(3.18)

RT oT

em que §; é aenergia de Gibbs parcial molar em relacéo ao i-ésimo componente.

O indice “z” foi utilizado para representar a composi¢do de uma fase arbitraria
podendo ser “y” para vapor ou “X” para liquido. A energia de Gibbs parcial molar é
obtida através da integracéo da expressdo a seguir em relacéo a pressao:

dg, =RTdInf, aT constante (3.19)

A

f
g, =0/ +RT |n{f—'0], a T constante (3.20)

em que §; é a energia de Gibbs parcial molar em relacdo ao i-ésimo componente puro
na temperatura do sistema.

Como fi° estd na condicdo da pressdo do referencial adotado (gas ideal), fi°
equivale & pressdo do referencial, P? (1 bar). E necessério determinar g; a partir das
condicdes de referéncia, mas como o interesse aqui é calcular entalpias, é mais
conveniente relacionar h**) e h?:

_ (91)
C}(Dgli) _ |:ah| }
’ ar
Py

T
(T = [ (r)ar @29
19

em que C,(,g',) e C‘F’,‘,(igi) sdo as capacidades calorificas parciais molares a presséo constante
em relacdo ao i-ésimo componente na condicdo de gas ideal e de gas ideal puro,
respectivamente. Por definicdo, h” =0.

Como ja mencionado, capacidades calorificas de gas ideal para ions ndo sao
fisicamente realizaveis e como para a fase vapor ndo ha ions, as expressfes acima séo

validas somente para moléculas.

Entalpia parcial molar: Fase vapor
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A entalpia parcial molar de uma espécie para a fase vapor sera calculada
considerando somente as espécies solvente (moleculares). A energia de Gibbs parcial

molar para a fase vapor € dada por:
) P
gl = g™ 4 RT In[—y“fg J (3.22)

Aplicando a relagdo termodinamica em (3.18), a entalpia parcial molar da m-
ésima espécie molecular na fase vapor pode ser obtida:

ﬁ_{a(gfﬂ“)/mq _T{aln[ym m(P/PQ’)]]

RT oT

oT

(V) potv)
Y Y
RT  RT

Como hipotese de que a fase vapor € um gas ideal, ¢ =1 para qualquer

espécie. Portanto:

]
j Cl9(T")dT’ (3.23)

Entalpia parcial molar: Fase liquida

Serd4 feito primeiramente o desenvolvimento para as espécies solvente
(moléculas) para em seguida desenvolver a expressao para os ions. A energia de Gibbs
parcial molar de uma espécie molecular em fase liquida é dada por:

m

o(L)
gl = g2 +RTIn[%J g +RTIn( Xo?m) (3.24)

Aplicando a relacdo termodindmica em (3.18), a entalpia parcial molar da i-

ésima especie na fase liquida pode ser obtida:
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Por definicao:

ho(b) — hotV) _ ppover

Ah2¥® — RT? —RT
oT ot

omn( 20 /12) 2Fm(P;at/P@)}

Portanto:
t aln
h) = '[ c20) (T')dT' — AR (T ) - RT? {8—{"“} (3.25)
o P,x

em que Ah." & a entalpia molar de vaporizagdo do m-ésimo componente molecular
puro.

Expressdes para a entalpia de vaporizacdo podem ser obtidas pela
diferenciacdo da equacdo de ANTOINE modificada em relacdo a temperatura (POLING
et al., 2001). Polindbmios da capacidade calorifica de gas ideal para varias espécies estdo
publicadas na literatura (POLING et al., 2001). O ultimo termo de derivada parcial no
lado direito da expressdo acima é a entalpia parcial molar de excesso da m-ésima
espécie molecular, a qual é obtida por diferenciacdo do coeficiente de atividade pelo
modelo eNRTL.

A expressao em (3.25) poderia ser aplicada também para os ions. A dificuldade
estd na obtencédo dos respectivos valores de capacidade calorifica de gas ideal e entalpia
molar de vaporizagdo. Esse problema pode ser contornado redefinindo os limites de
integracdo em (3.19) para os ions, isto é:
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* oo,(L
Xc,ayc,a fc,a( )

gr(:La) = g:)a(L) +RT In(WJ = gzca(L) +RT In(xc,ays,a) (326)

c,a

Portanto:

olny.

hY =h —RT? {— (3.27)

c,a c,a .
oT o

O sobrescrito “*” indica que foi adotada a convengdo assimétrica para o

coeficiente de atividade e o sobrescrito “o” ¢é referente a diluigdo infinita. A entalpia

parcial molar de excesso dos ions na diluicdo infinita é determinada pela seguinte

expressao:

olny.
ho® = —RT?. lim | —2%2
x| (3.28)

Xe =0

Vale ressaltar que, para permitir o calculo de entalpia conforme demonstrado, a
convencao assimétrica adotada deve ser dada pelo limite da composicdo de todos os
eletrolitos (cations e anions) tendendo a zero.

3.2.3 Coeficientes de transferéncia de massa

Os coeficientes de filme para o transporte de massa entre fases definem o grau
de fracionamento promovido em um prato de destilacdo. Como ja mencionado, esses
coeficientes dependem diretamente de variaveis associadas a hidraulica (LOCKETT,
1986; TAYLOR & KRISHNA, 1993). A matriz dos coeficientes de filme pode ser
determinada atraves do inverso da matriz da resisténcia ao transporte (TAYLOR &
KRISHNA, 1993):

KW — [Rm T (3.29.3)

KWL = [R(-L)TFJ (3.29.b)

em que K" e K" sdo as matrizes dos coeficientes de transferéncia de massa para as
fases vapor e liquida, respectivamente; R e R sio as matrizes de resisténcia a
transferéncia de massa para as fases vapor e liquida, respectivamente, e I' é a matriz de
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correcdo termodindmica para as ndo-idealidades da mistura liquida. Cabe ressaltar que
essas matrizes possuem dimensfes NM-1 x NM-1.

A matriz de correcdo termodinamica é calculada a partir de um modelo para a
energia de Gibbs em excesso (TAYLOR & KRISHNA, 1993), sendo utilizado o modelo
eNRTL neste trabalho.

As matrizes de resisténcia ao transporte de massa sdo calculadas em funcéo da
composi¢cdo molar da fase e dos coeficientes de transferéncia de massa binarios
“ideais”, entre cada par de espécies (TAYLOR & KRISHNA, 1993). Obviamente, so
devem ser consideradas as espécies moleculares na transferéncia de massa entre as fases
liquida e vapor porque os ions ndo sdo volateis. As expressdes para calcular cada
elemento das matrizes sdo dadas por (TAYLOR & KRISHNA, 1993):

NM
A Yi Y :
R =t Dy =1 NM -1
iNC t:]_ ik
i (3.30.a)
1
vi__ |1 _ 1 B
R|k - yl (k(k\/) k(NVC) \], l, k = 1 NM 1, | # k
SEPREI o i=1..NM -1
ii kT)"’ZWy I=1... -
iNC t:l ik
’ (3.30.b)

Deve-se entender como coeficientes de transferéncia de massa binarios
“ideais” um coeficiente do i-€simo componente para uma mistura binaria na condicéo
de gas ideal (gases ou vapores) ou na condicdo de diluicdo infinita (liquidos). Existem
diversas correlacbes publicadas na literatura para obtencdo de valores para 0s
coeficientes de transporte de massa “ideais” (TAYLOR & KRISHNA, 1993;
KOOIJMAN, 1995). Foram utilizadas as correlagdes empiricas de CHAN & FAIR
(1984) para prever valores para os coeficientes de filme das fases liquida e vapor neste
trabalho. Essas correlagdes dependem de propriedades de transporte e termodinamicas,
as quais também devem ser estimadas por outras correlacbes. Todas as correlagdes
utilizadas para o célculo das propriedades e dos coeficientes de filme “ideais” estdo
apresentadas no Apéndice C deste trabalho. Atencdo especial foi dada para a tenséo
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superficial e viscosidade da mistura liquida porque possuem influéncia na presenca de
eletrolitos e sdo apresentadas a seguir.

3.2.4 Tensao superficial da fase liquida

A predicdo de valores da tensdo superficial para misturas liquidas ndo é
efetuada simplesmente por uma regra de mistura molar com as tensdes superficiais dos
componentes puros (SPROW & PRAUSNITZ, 1965; SUAREZ et al., 1989; POLING et
al., 2001). A tensao superficial de uma mistura liquida pode ser calculada a partir de
correlagBes empiricas ou de modelos derivados da termodindmica. Foi utilizado o
método de SUAREZ et al. (1989) — derivado da termodinamica — neste trabalho. O
método proposto por SUAREZ et al. (1989) consiste em resolver NM+1 equagbes para
NM+1 incognitas:

x(1,, (0

o :0i0~(L) +ﬂ|n£i} i=12,...,NM (3.31)
A X7

D x0=1 (3.32)

,(L
em que & e o™

sdo as tensdes superficiais para a mistura liquida e para o i-€simo
componente puro em fase liquida, respectivamente, e A é a area superficial molar do i-
ésimo componente.

As NM+1 incAgnitas sdo as composi¢cdes na interface e a tensdo superficial da
mistura liquida. SUAREZ et al. (1989) desenvolveram o método para o caso quando
ndo sdo conhecidas a composicdo e temperatura na interface. Para o estudo de caso
deste trabalho, onde sdo usados modelos de ndo-equilibrio capazes de calcular valores
para as varidveis na interface, o método proposto por SUAREZ et al. (1989) deve ser
modificado, o que facilita a predicdo da propriedade pois ndo é necessario resolver um
subconjunto de equacbes algébricas. Além disso, SUAREZ et al. (1989) utilizaram o
modelo UNIFAC de composicéo local para calcular os coeficientes de atividade, pois 0s
autores propuseram o método para misturas sem ions. Neste trabalho, o método foi
estendido para a presenca de ions substituindo o modelo UNIFAC pelo eNRTL.

Assim, deve ser resolvida uma Unica equagdo para uma Unica incognita: a
tensdo superficial da mistura liquida. Outra expressdo, publicada por SPROW &
PRAUSNITZ (1966), é mais recomendada para resolver essa equag&o:
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NM (L)
Z )iilj)/i (T".x) exp( A(.) [gu) — g0 (T('))Dzl (3.33)

i (T('),X(')) RT

Conhecidas as composicdes e temperaturas para a fase liquida no seio e na
interface, a equacdo (3.33) pode ser resolvida por método numérico para calcular o
valor da tensdo superficial da mistura liquida. Deve ser ressaltado que na equacgéo (3.33)
0 somatorio é sobre todas as espécies moleculares, pois ndo ha correlacGes para prever
valores de tensdo superficial para os ions ou eletrolitos puros. A composi¢cdo molar
utilizada ndo foi normalizada em uma base livre de ions, sendo utilizadas as
composicdes molares da fase liquida calculadas para um prato nas simulacdes. E
possivel imaginar que a equacao (3.33) ndo seria satisfeita com o somatorio indo até
NM componentes moleculares e o sistema possuindo NC componentes: moléculas,
cations e anions. Entretanto, também € possivel imaginar que tensdes superficiais para
eletrolitos puros em fase liquida teriam valores bem mais altos do que para espécies

moleculares, de forma que o termo exponencial na equacgéo seria praticamente nulo.

3.2.5 Viscosidade da fase liquida

O efeito dos ions na viscosidade de uma mistura liquida é mais significativo do
que na tensdo superficial (POLING et al., 2001). Foi utilizado neste trabalho o0 modelo
publicado por WANG et al. (2004) para calcular a viscosidade de uma mistura solvente
contendo ions, o qual o consiste em obter um valor de viscosidade da mistura solvente
livre de ions e em seguida corrigir o valor obtido considerando a presenca desses. Os
autores estenderam o modelo de LENCKA et al. (1998), os quais consideraram somente
a agua como solvente para aplicacdo em uma mistura de solventes

O célculo da viscosidade da mistura solvente € realizado através de uma regra
de mistura, publicada por WANG et al. (2004), utilizando volumes molares efetivos e
viscosidades dos componentes puros, assim como parametros de interacdo binaria. A
correcdo da viscosidade na presenca dos eletrélitos € uma contribuicdo de trés fatores,
realizada através da seguinte expressdo (WANG et al., 2004):

o ﬂéL) = A 4 AL 4 ALY (3.34)

em que u(L) é a viscosidade da mistura liquida na presenca dos eletrolitos; uéL) é a

viscosidade da mistura liquida livre de eletrdlitos, calculada por uma regra de mistura
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ponderada por um volume molar efetivo; A,u(LR)

na viscosidade da mistura liquida, calculada pela teoria de ONSAGER & FUOSS
(1932); Ay(s) ¢ a contribuicdo individual dos ions, calculada pelos coeficientes B de
JONES-DOLE (1929 apud WANG et al., 2004) e Az'>®
do tipo molécula-molécula na presenca de cada um dos pares cation-anion (eletrélitos

é a contribuicdo eletrostatica dos ions

é a contribuicdo de interacdes

associados) em solucdo. As expressdes para calcular cada uma dessas contribuigdes sdo
apresentadas no Apéndice B deste trabalho.

WANG et al. (2004) realizaram regresséo da regra de mistura proposta com
dados experimentais publicados para a viscosidade de sistemas binarios e ternarios para
estimacdo dos respectivos pardmetros de interacdo binéria. Para o sistema binério
etanol-agua, foram utilizados 91 pontos experimentais na faixa de temperatura de 10 a
50 °C (KAY & BORADWATER, 1976; DIZECHI & MARSCHALL, 1982). Foi obtido
um desvio relativo médio, ARD, de 9,4 %, o maior obtido comparado com outras
misturas estudadas. WANG et al. (2004) utilizaram valores do volume molar e
viscosidade dos componentes moleculares puros publicados por BARTHEL et al. (1997
apud WANG et al., 2004) e DAUBERT & DANNER (1989 apud WANG et al., 2004),
respectivamente, os quais sdo diferentes das correlagdes utilizadas neste trabalho:
RACKETT (1970 apud POLING et al., 2001) e VISWANATH & NATARAJAN (1989
apud VISWANATH et al., 2007). Assim, foi realizada nova estimagédo dos parametros
do modelo proposto por WANG et al. (2004) usando as correlacGes deste trabalho para
a volume molar e viscosidade dos componentes moleculares puros. Foi obtido ARD de
19,3 % com valores estimados para os parametros da regra de mistura do modelo de
WANG et al. (2004), g; e kij, iguais a 0,0191 e 2,9190, respectivamente, sendo 0s
parametros simétricos (parametros apresentados no Apéndice B). A regressdo do
modelo com o0s parametros estimados e correlacGes deste trabalho sobre os dados
experimentais é apresentada na Figura 3.1 e Figura 3.2. WANG et al. (2004) utilizaram
uma expressdo igual a equacdo (2.13.a) para os parametros J; e kij , totalizando quatro
parametros estimados na regressdo ao invés de dois usados neste trabalho. As
correlagdes de RACKETT (1970 apud POLING et al., 2001) e VISWANATH &
NATARAJAN (1989 apud VISWANATH et al., 2007), assim como seus respectivos
parametros para 0os componentes moleculares puros estdo apresentadas no Apéndice C

deste trabalho.
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Figura 3.1. Regressdo da viscosidade da mistura etanol-agua em funcdo da
composi¢do molar do etanol utilizando a regra de mistura proposta por WANG et al.
(2004), para as temperaturas de 10, 20, 25 e 30 °C. Dados experimentais de KAY &
BORADWATER (1976) e DIZECHI & MARSCHALL (1982).
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Figura 3.2. Regressdo da viscosidade da mistura etanol-agua em funcdo da
composicdo molar do etanol utilizando a regra de mistura proposta por WANG et al.
(2004), para as temperaturas de 40 e 50 °C. Dados experimentais de KAY &
BORADWATER (1976) e DIZECHI & MARSCHALL (1982).
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Realizou-se uma regressdao do modelo completo de WANG et al. (2004) —
viscosidade da mistura solvente e correcdo na presenca dos ions — para estimar 0s
demais parametros do modelo presentes nas expressdes dos termos usados para corrigir
a viscosidade da mistura liquida na presenca dos eletrdlitos. Mantiveram-se inalterados
0s parametros ja estimados anteriormente para a regra de mistura dos solventes. Foram
utilizados os dados experimentais da mistura ternaria agua-etanol-CaCl, publicados por
NOWICKA et al. (1988), os quais consistem em 39 pontos experimentais de trés
conjuntos de experimentos para as temperaturas de 20, 25 e 30 °C, todos com CacCl,
presente na concentracdo de 0,05 mol/kg de solucdo. Obteve-se desvio relativo médio
de 4,3 %. Apresenta-se na Tabela 3.1, para a mistura agua-etanol-CaCl, os valores
estimados para os parametros de condutividade limite e coeficientes B de JONES-
DOLE - equagbes do modelo de WANG et al. (2004) apresentadas no Apéndice B. O
valor obtido para o pardmetro de interacdo agua-etanol na presenca de CaCl,,
DCaCb,HZO_EtOH para a expressdo (B.10.a), foi de -44,0665. A regressdo do modelo
completo sobre os dados experimentais de NOWICKA et al. (1988) é apresentada na
Figura 3.3.

Agua(1)—Etannl(Z)—CaClz(E) Diagrama R

T T T T T

¢ O Exp. 20 °C, 0.05 molkg
Calc. 20 °C, 0.05 mol/kg
Exp. 25 °C, 0.05 mol/kg
Calc. 25 °C, 0.05 mol/kg

Exp. 30 °C, 0.05 mol’kg H
Calc. 30 °C, 0.05 mol/kg

25F

1, [eP]
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o
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Figura 3.3. Regressdo da viscosidade da mistura agua-etanol-CaCl, em fun¢édo da
composi¢do molar do etanol utilizando o modelo de WANG et al. (2004), para as
temperaturas de 20, 25 e 30 °C e molalidade de 0,05 mol/kg para o CaCl,. Dados
experimentais de NOWICKA et al. (1988).
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Tabela 3.1. Valores estimados para os parametros de condutividade limite, modelo de
WANG & ANDERKO (2003), e coeficientes B de JONES-DOLE dos ions para o
modelo de WANG et al. (2004) ap0s regressao dos dados experimentais do sistema
ternario 4gua-etanol-CaCl, publicados por NOWICKA et al. (1988)

In(ﬂ"lHO:uHO) Ano+ T
Condutividade
limite
In (21 j ) = j + ?
Agua® Etanol
-3.0470™ 16,4003
Ca 33.5030© 43,5942
-3.4051 71.3415
Cl 216.0300 -259.5159
Coeficiente B
de JONES- | B, =B +BJexp[-0,023(T —273,15)]
DOLE
Agua Etanol
20,38939 -38,0567
++
Ca 19,6656 551810
-25,0570 17,5582
Cl 55,2205 50,1725

(a) Parametros para a 4gua ndo foram estimados. Obtidos de ANDERKO & LENCKA (1997).
®A;©B)

1

@ B (© B
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4 SimulacgOes: Resultados e Discussao

Neste capitulo s&o apresentados os casos simulados para a destilacdo extrativa
usando sais inorganicos para producdo de etanol anidro. Foram realizadas seis
simulacBes ao todo com pares do tipo com e sem eletrolito para comparagdo. Foi
selecionado o CaCl, como agente salino por ser o que promove o maior efeito de salting
out e o Unico com dados experimentais disponiveis para a viscosidade, conforme
apresentado no Capitulo 3. Das simulagBes principais, duas utilizaram o modelo de
equilibrio e duas o modelo de ndo equilibrio. O efeito dos &lcoois secundarios na
destilacdo extrativa do etanol foi avaliado nas simulacbes de equilibrio e o efeito das
propriedades de transporte foi avaliado nas simulacGes de ndo equilibrio.

4.1 Casos simulados

Um resumo descritivo de todas as simulacGes realizadas neste trabalho é

apresentado na Tabela 4.1.

Tabela 4.1. Resumo descritivo das simulacGes realizadas neste trabalho.

Casos simulados Descricao

Modelo de equilibrio. Carga binaria agua-etanol.

Caso #1 Sem eletrolito.
Modelo de equilibrio. Carga éagua-etanol. Com
CEEDR2 eletrolito (CaCl,).
Modelo de equilibrio. Carga multicomponente
Caso #3 . . )
agua-etanol + propandis. Sem eletrolito.
Caso #4 Modelo de equilibrio. Carga multicomponente
agua-etanol + propandis. Com eletrolito (CaCly).
Caso #5 Modelo de néo ,e_qumbrlo. Carga binaria agua-
etanol. Sem eletrdlito.
Caso #6 Modelo de n&o equilibrio. Carga binaria &gua-

etanol. Com eletrdlito (CaCly).

Todas as simulagBes consistiram em uma torre de destilagdo convencional,
com alimentacdo Unica, destilado e produto de fundo. Os casos #1 e #2 tiveram como
carga uma mistura agua-etanol com e sem CaCl, e foram utilizados o modelo de
equilibrio em ambas. Para os casos #3 e #4, foi utilizado o modelo de equilibrio para
uma mistura de agua-etanol-(1-propanol)-(2-propanol) com e sem CaCl,, enquanto que,
para 0s casos #5 e #6, foi utilizado o modelo de ndo equilibrio e cargas de mistura agua-
etanol com e sem CaCl,. So foi possivel avaliar o modelo de ndo equilibrio para uma
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mistura agua-etanol-CaCl, por s6 haver disponiveis dados experimentais de viscosidade
do CaCl, para essa mistura solvente. As simula¢fes envolvendo eletrélito (CaCly)
tiveram adicéo de 1 kmol/h (2,7778 x 10 kmol/s) de CaCl, puro no 1° prato da coluna.

Para todas as simulagdes, foram mantidos os mesmos pardmetros e variaveis de
entrada, sendo modificados separadamente quando desejados para avaliacéo.
Apresentam-se na Tabela 4.2 os valores utilizados para 0s parametros e variaveis
utilizadas nas simulagdes deste trabalho. Vale ressaltar que as dimensGes da torre sao
necessarias somente para os modelos de néo equilibrio.

Tabela 4.2. Parametros e variaveis de entrada para as torres de destilacdo das
simulacdes de destilacdo extrativa para producdo de etanol anidro realizadas neste
trabalho®

Carga 100,0 kmol/h (0,027778 kmol/s)
A o
Binaria gua 89,0 %
Etanol 11,0 %
Agua 89,0 %
Multicomponente Etanol 10,9 %
P 1-Propanol 0,05 %
2-Propanol 0,05 %
Dimensoes
NUmero de pratos, NT 23

Diametro dos pratos, Dt

Espagamento entre o0s pratos, Ts

Altura do vertedor, hW

762 mm (0,762 m)
609,6 mm (0,6096 m)

50,0 mm (0,050 m)

Comprimento do vertedor, W, 475 mm (0,475 m)
Area do downcomer/Area total, ¢qc 15,0 %
Area dos furos/Area de borbulhamento, ¢ 10,0 %

Variaveis operacionais

Alimentacgdo Prato #21
Raz&o de refluxo, RR 2,20

Carga térmica do refervedor, QR 470 kKW (0,470 MW)
Presséo de topo (condensador), P 100 kPa (1,00 bar)
Pressdo de fundo (refervedor), Py 120 kPa (1,20 bar)
Perfil de pressio ao longo da coluna Linear®

(a) Simulagdes envolvendo eletrélito. Adicdo de 1 kmol/h (2,7778 x 10 kmol/s) de CaCl, puro no 1°
prato da coluna.

(b) 1° e dltimo prato com pressdes iguais a pressdo do condensador e refervedor, respectivamente.
Gradiente de pressdo ao longo da coluna variando linearmente com o nimero de pratos.
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Outro resumo contendo agora os resultados obtidos em simulagdo para as
vazdes, composicdes e recuperacdes de topo e fundo € apresentado na Tabela 4.3. As
recuperacdes de topo e fundo séo definidas conforme as expressdes a seguir:

Dx(P)
(D) _ i
REC, == (4.1.2)
Bx®
(B) _ i
REC® = — (4.1.b)

Tabela 4.3. Vazbes, composi¢Oes e recuperacGes de topo e fundo obtidas para as
simulagdes deste trabalho

Vaz0es Composicdes Recuperacoes
(kmol/h) (%) (%)
© o o ®© o o o o
o o (e} © ©
T © S |®@ % & S| & S
@) = T O = T = o

(1) 890 165 985 | 220 97,8

23 #1000 1157 8843
89 () 11,0 85 150 | 87,8 12,2
_—
S < | (1) 890 400 988 | 050 99,5
S8 #® 1000 1138 8962
@) 11,0 90 010 | 992 080
(1) 890 179 983 | 230 97,7
) 109 815 170 | 8.6 134
#3 1000 1158 88,42
o (3) 005 019 003 | 450 550
a 4 005 043 000 | 990 1,00
g (1) 89,0 4,30 98,8 0,60 99,4
LLl

) 109 953 0,1 994 0,60
(3) 005 000 006 | 000 1000
4) 005 044 000 | 1000 0,00
(1) 890 169 980 | 210 97,9
2 11,0 831 2,0 836 16,4
(1) 890 390 983 | 050 995
2 11,0 9,21 060 | 950 500

(a) (1) Agua. (2) Etanol. (3) 1-Propanol. (4) 2-Propanol.
(b) Simulag6es envolvendo eletrdlito.

#4® 1000 1138 89,62

#5 100,0 11,06 88,94

N&o
equilibrio

#® 1000 1087 90,13

Como ja esperado verifica-se que sO € possivel obter uma corrente de destilado
com composicao de etanol superior a 90,0 % molar (composi¢do do ponto azeotropico)
com a adi¢éo do eletrolito, no caso CaCl,.
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Verificando um efeito dos &lcoois secundarios no ELV na presenga de
eletrolitos, atraves da comparacdo entre 0s casos #3 e #4, houve mudanga no corte
realizado na destilagdo porque o 1-propanol estava presente na corrente de topo e fundo
sem o eletrélito (caso #3) enquanto que, com o eletrélito (caso #4), o 1-propanol é
completamente enviado para a corrente de fundo.

Simplificadamente, é possivel verificar um efeito pouco significativo da
presenca dos eletrélitos na eficiéncia dos pratos, em outras palavras, nas propriedades
de transporte. Realizando a subtracdo entre as recuperagdes de etanol para 0s casos #1 e
#5 e 0s casos #2 e #6, isto é, subtraindo valores para casos com a caracteristica comum
da presenca ou ndo do eletrolito, obtém-se o valor de 4,2 % para a subtracdo entre #1 e
#5 e entre #2 e #6. Ou seja, com ou sem eletrolito, a queda da recuperacdo foi a mesma,
indicando que queda de eficiéncia dos pratos possa ser justificada somente pela
introducdo do efeito do transporte de massa no modelo e ndo por uma contribuicdo
adicional dos eletrdlitos nas propriedades de transporte.

Com essas informacGes prévias, foram elaborados alguns graficos
comparativos para avaliar os perfis ao longo da torre de destilagdo dos seis casos
simulados para entender em maiores detalhes o efeito dos alcoois secundarios no ELV e
das propriedades de transporte na separacdo agua-etanol para obtencao de etanol anidro.

S&o apresentadas nas Figura 4.1 e Figura 4.2 os perfis de temperatura e de
composic¢do do etanol ao longo da coluna para os casos simulados #1 e #2, isto é,
modelos de equilibrio com e sem CaCl,, respectivamente. Essas figuras sdo Gteis para
comparagdo com os demais casos buscando avaliar o efeito dos alcoois secundarios e
das propriedades de transporte.

4.2 Efeito dos alcoois secundarios

Os élcoois secundarios foram aqui representados por uma mistura equimolar do
1-propanol e 2-propanol na carga da torre de destilagéo para os casos de simulagéo #3 e
#4. O principal alcool secundario presente na separacdo agua-etanol nas usinas
sucroalcooleiras ¢ o alcool isoamilico (ou isopentanol), cuja remogdo do etanol
produzido e realizada por retiradas laterais na torre de retificacdo (LIMA et al., 2001).
Entretanto, ndo foram encontrados trabalhos experimentais publicados referentes ao
ELV de sistemas agua-alcool isoamilico-eletrolito, de forma que utilizou-se neste
trabalho o 1-propnaol e o 2-propanol para representar os alcoois secundarios. Conforme

Tabela 4.2, foi avaliado teor de propandis de 0,1 % neste trabalho, valores acima da
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composigdo encontrada em mostos fermentados de usinas sucroalcooleiras, na faixa de
0,05 % (JUNQUEIRA, 2010), para que fosse possivel verificar o efeito dos alcoois

secundarios no ELV na presenca de eletrdlitos e, consequentemente, na separagdo
etanol-agua.

—6— Sem eletrélito @ Com eletrélito
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Figura 4.1. Perfil de temperatura para o0 modelo de equilibrio no sistema binario
agua-etanol com o sem eletrélito. Simulagdo dos casos #1 e #2.
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Figura 4.2. Perfil de composigédo do etanol nas fases vapor e liquida para o modelo de

equilibrio no sistema binario 4gua-etanol com e sem eletrolito. Simulacdo dos casos
#1 e #2.
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A presenga de eletrdlitos na mistura multicomponente agua-etanol-propanois
afeta de forma pouco significativa o perfil de temperatura, conforme é possivel observar
na Figura 4.3, mas afeta de forma expressiva o perfil de composicao do etanol ao longo
da coluna, conforme é possivel observar na Figura 4.4. Entretanto, a melhor forma de
visualizar o efeito dos alcoois secundarios quando presentes eletrolitos € comparando os
resultados do sistema agua-etanol e agua-etanol-propandis quando presentes CaCl, em
ambos. Isso é possivel visualizando a Figura 4.5 e a Figura 4.6, onde foram
apresentadas tais comparacOes para o perfil de temperatura e composicdo de etanol ao
longo da coluna. E possivel notar que ha uma pequena elevacdo da temperatura dos
pratos proximos a alimentagcdo, ndo sendo possivel fazer muitas conclusbes apenas
observando os perfis de temperatura. Por outro lado, visualizando a Figura 4.6, verifica-
se gque a presenca dos propanois (alcoois secundarios) reduz a composi¢cdo de etanol
para ambas as fases na secio de esgotamento e aumenta na secdo de absorcio. E
possivel notar que a diferenca, para cada prato, entre a composic¢do da fase liquida e da
fase vapor € maior para o sistema multicomponente do que para o sistema binario dgua-

etanol, ou seja, hd um aumento da magnitude ao transporte de massa.
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Figura 4.3. Perfil de temperatura para o modelo de equilibrio no sistema
multicomponente agua-etanol-(1-propanol)-(2-propanol) com e sem eletrélito.
Simulacao dos casos #3 e #4.
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Figura 4.4. Perfil de composicao do etanol nas fases vapor e liquida para o modelo de
equilibrio no sistema multicomponente agua-etanol-(1-propanol)-(2-propanol) com o
sem eletrélito. Simulacédo dos casos #3 e #4.
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Figura 4.5. Comparacao entre os perfis de temperatura para o modelo de equilibrio
dos sistemas binario agua-etanol e multicomponente agua-etanol-(1-propanol)-(2-
propanol) com eletrélito. Simulagédo dos casos #2 e #4.
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Figura 4.6. Comparacdo entre os perfis de composi¢cdo de etanol para o modelo de
equilibrio dos sistemas binario &agua-etanol e multicomponente &gua-etanol-(1-
propanol)-(2-propanol) com eletrdlito. Simulacdo dos casos #2 e #4.

A comparacdo realizada na Figura 4.6 mostra a importancia de considerar a
presenca de outros constituintes na mistura solvente quando presentes eletrélitos.
Adicionando 0,1 % de propandis na composicdo de carga, foi possivel verificar
mudanca expressiva no perfil de composicdo do etanol ao longo da torre, quando
adicionado CaCl, para destilacdo extrativa. Como ja verificado pela Tabela 4.3, a
presenca do eletrélito mudou o corte da destilacdo, fazendo com que o 1-propanol fosse
todo enviado para o fundo da torre e isso pode ter sido a causa para 0 aumento da
magnitude ao transporte de massa do etanol para a fase vapor, em outras palavras,
menor necessidade de pratos tedricos para promover uma mesma separacao.

Além do perfil de composicdo do etanol, os perfis de composicdo para 0s
propanois também sdo importantes e estio apresentados na Figura 4.7. E possivel
avaliar através desses perfis qual seria o melhor prato para retirada de &lcoois
secundarios quando na presenca de eletrdlitos.

S&o obtidos pontos de maxima composi¢do para os dois casos simulados, #3 e
#4 com e sem eletrolito respectivamente, mas nota-se que o prato onde ocorre a maxima
composi¢do muda. Além disso, para o caso com eletrélito, ocorrem dois pontos de
maximo: um para a se¢do de absorcdo e outro para a se¢do de esgotamento da torre.
Para a secdo de absorcdo, o ponto de maximo ocorre no prato #16 sem eletrolito
enquanto que ocorre no prato #19 com eletrolito, trés pratos abaixo. Para a secdo de
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esgotamento, ndo h& ponto de méxima composicdo para o caso sem eletrolito. Isso
ocorre na presenga do eletrdlito devido a mudanga no corte da coluna, sendo o 1-
propanol o responsavel pelos pontos de maxima composicdo tanto para a fase liquida
quanto para a fase vapor. E possivel verificar também que a curva fica menos espalhada
ao redor dos pontos de méximo quando o eletrdlito esta presente, indicando regides
melhor definidas para retirada lateral dos alcoois secundarios. Tudo aqui discutido é
justificado pelo efeito de salting out promovido pelo eletrdlito, pois facilitou a
vaporizagdo dos propanois.
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Figura 4.7. Perfil de composicdo do 1-propanol + 2-propanol nas fases vapor e
liquida para o modelo de equilibrio no sistema multicomponente agua-etanol-(1-
propanol)-(2-propanol) com e sem eletrélito, para alimentacdo no prato #21.
Simulacao dos casos #3 e #4.

Assim, foi realizada nova simulacdo do sistema multicomponente agua-etanol-
propandis contendo eletrdlitos efetuando alimentacdo da coluna pelo prato #16. Os
resultados podem ser visualizados na Figura 4.8, sendo possivel verificar menores
composicdes de propanois ao longo da coluna. Obviamente que o perfil de composicédo
foi alterado pela mudanca do prato de alimentagdo, mas também se nota que o segundo
ponto de méxima composicao para a fase liquida na secdo de absorcdo ocorre no prato
#15, porém bem mais espalhado que a simulagdo para alimentagdo no prato #21, Figura
4.7. Entretanto, a recuperacdo de etanol pelo topo caiu de 99,4 %, com alimentagdo no
prato #21, para 98,6 %, com alimentacdo no prato #16. Para os dois casos, a
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composicao de 2-propanol no topo foi de 0,44 %, pois o CaCl, modificou o corte deste
componente fazendo com que ele fosse completamente enviado para o topo.
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Figura 4.8. Perfil de composicdo do 1-propanol + 2-propanol nas fases vapor e
liquida para o modelo de equilibrio no sistema multicomponente agua-etanol-(1-
propanol)-(2-propanol) com e sem eletr6lito, para alimentacdo no prato #16.
Simulacao dos casos #3 e #4.

Analisando os resultados apresentados, é possivel concluir, para um projeto de
coluna de destilacdo extrativa para obtencdo de etanol anidro, que a escolha do prato de
alimentacdo deve considerar a recuperacao de etanol e sua contamina¢do com alcoois
secundarios. Ndo foi possivel fazer as avaliaces aqui realizadas para o alcool
isoamilico, principal constituinte secundario na separacdo etanol-dgua das usinas
sucroalcooleiras. Por ser menos volatil que o 2-propanol, ndo haveria mudanca de seu
ponto de corte e seria possivel determinar um prato étima para sua retirada,

4.3 Efeito das propriedades de transporte

Como ja mencionado, foi verificado efeito pouco significativo da presenca dos
eletrélitos na eficiéncia dos pratos, isto €, nas propriedades de transporte que
influenciam a hidraulica. Tal verificacdo pode ser concluida atraves da comparacéao
entre os perfis ao longo das colunas de destilacdo simuladas para os casos #5 e #6, pois
em ambas foi utilizado o modelo de ndo equilibrio sendo a Unica diferenca a presenca
ou ndo do eletrolito CaCls.
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Apresenta-se na Figura 4.9 o perfil de temperatura ao longo da coluna para as
fases liquida e vapor na auséncia e presenca do eletrélito. Verifica-se aumento
significativo da temperatura da fase vapor e significativa reducdo da temperatura da fase
liquida quando adiciona-se o eletrdlito na torre. Porém, assim como para o efeito dos
alcoois secundarios, a avaliacdo do perfil de temperatura ndo € uma boa métrica para
verificar o efeito dos eletrolitos nas propriedades de transporte.
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Figura 4.9. Perfil de temperatura nas fases vapor e liquida para o0 modelo de nédo
equilibrio no sistema binario dgua-etanol com e sem eletrélito. Simulacdo dos casos
#5 e #6.

Avaliando diretamente a eficiéncia dos pratos para 0s casos simulados #5 e #6,
utilizando a equacédo (3.1) para seu computo, verifica-se que a coluna opera com
eficiéncias elevadas, acima de 88 % para a secdo de absorcdo e acima de 82 % para a
secdo de esgotamento. O perfil da eficiéncia dos pratos ao longo da coluna é
apresentado na Figura 4.10. Realizando uma comparacgéo prato a prato, verifica-se que
praticamente ao longo de toda a coluna as eficiéncias séo iguais, com excecdo dos
ultimos pratos na secdo de esgotamento, obtendo-se ligeira diferenca de 4 % para o
ultimo prato, #28.

Esse resultado, analisado de forma exclusiva, traria conclusdes de que o projeto
e dimensionamento da destilagdo extrativa para producdo de etanol anidro seria
facilitado porque seria possivel modificar expressivamente o ELV da mistura etanol-
agua sem grandes impactos na eficiéncia dos pratos. Entretanto, had muitas

simplificagGes feitas nos modelos como por exemplo as correlagdes serem vélidas
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somente para pratos perfurados e regime de escoamento misto, de bolhas e jatos. Além
disso, 0 modelo de viscosidade de WANG et al. (2004) teve seus parametros estimados
realizando regressdo para um pequeno conjunto de dados experimentais em faixa de
temperatura fora da aplicada nas simulagdes e para concentracdo de CaCl, de 0,05
mol/kg, também fora da faixa aplicada nas simulagdes.
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Figura 4.10. Perfil de eficiéncia do prato, em relagdo a fase vapor, para 0 modelo de
ndo equilibrio no sistema binario agua-etanol com e sem eletrélito. Simula¢do dos
casos #5 e #6.

O correto seria realizar experimentos de destilacdo extrativa em uma coluna de
destilacdo convencional e avaliar o perfil obtido, e ndo em colunas recheadas e em
regime batelada ou semi-batelada conforme apresentado no Capitulo 2. A conclusdo que
pode ser obtida deste trabalho é que para o regime de operacdo misto, de bolhas e jatos,
os eletrdlitos possuem pouca influéncia nas propriedades de transporte e,
consequentemente, na eficiéncia dos pratos. Os eletrdlitos influenciam basicamente o
ELV devido ao efeito de salting out promovido por eles.

E realizada comparacdo, apresentada na Figura 4.11, entre os perfis de
composicao do etanol ao longo da coluna para o0 modelo de nédo equilibrio na auséncia e
presenca do eletrdlito CaCl,, caso simulados #5 e #6. E possivel verificar que ha
reducdo da composicdo do etanol na fase vapor para a secdo de esgotamento, 0 que
explica a queda de eficiéncia verificada na Figura 4.10.
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Figura 4.11. Perfil de composicdo do etanol nas fases vapor e liquida na auséncia e
presenca de eletrolito no sistema binario agua-etanol para o modelo de néo equilibrio.
Simulacao dos casos #5 e #6.

Apesar de terem sido verificadas diferencas significativas da temperatura entre
0s casos #5 e #6, as temperaturas para a fase liquida na se¢do de esgotamento em ambos
os casos foram semelhantes. Como estdo sendo avaliadas duas propriedades de
transporte de fase liquida na separacdo etanol-agua: viscosidade e tensdo superficial, é
possivel concluir que o efeito dos eletr6litos nessas propriedades ocorre através de
mudangas na composi¢do da mistura solvente, ou seja, devido ao efeito de salting out
decorrente do equilibrio termodindmico. Em outras palavras, a reducdo da eficiéncia nos
pratos da secdo de esgotamento ocorreu devido a influéncia dos eletrdlitos no ELV, o
que impactou a viscosidade e tensdo superficial da fase liquida.

Por dltimo, é apresentado na Figura 4.12 o perfil de molalidade do CaCl, ao
longo da torre de destilacdo para os modelos de equilibrio e ndo equilibrio, simulagédo
dos casos #2 e #6 respectivamente. Verifica-se que a maior concentracdo de eletrélito
ocorre no prato #20 quando h& a menor vazdo de liquido que percorre pela coluna. O
maior valor de concentracéo foi abaixo de 0,6 mol/kg, bem abaixo da saturacéo e dentro
da faixa em que os modelos de composicdo local sdo véalidos. Assim, é possivel
desconsiderar 0 ESL e a especiacdo no tratamento dos eletrolitos na destilacdo extrativa
de misturas agua-alcoois, o que pode facilitar bastante a termodindmica aplicada.

O projeto de sistemas para recuperacdo e reciclo do sal ficam mais simples e

com dimensdes menores visto que a quantidade que circula pelo sistema é pequena.
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Além disso, problemas de corrosdo ou de incrustacdo sdo menos provaveis para essas
baixas concentragdes de eletrolitos.
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Figura 4.12. Perfil de molalidade do CaCl, no sistema binario agua-etanol para os
modelos de equilibrio e ndo equilibrio. Simulacdo dos casos #2 e #6.
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5 Conclusoes e Sugestdes para
Trabalhos Futuros

Apos simulacdo de seis casos variando a utilizacdo de modelos de equilibrio e
ndo equilibrio, presenca ou auséncia de alcoois secundarios e presenga ou auséncia de
eletrolitos, foi verificado que os eletrdlitos possuem baixo impacto sobre a eficiéncia
dos pratos. Realizando comparagdo prato a prato do perfil da eficiéncia dos mesmos ao
longo da coluna para as simulagdes de ndo equilibrio com e sem eletrolitos, verificaram-
se valores semelhantes. Justifica-se isso concluindo que, para as concentragdes baixas,
suficientes para producdo de etanol anidro, os eletrélitos possuem pouca influéncia nas
propriedades de transporte. Foi possivel concluir que o efeito dos eletrolitos nas
propriedades de transporte da fase liquida avaliadas neste trabalho: viscosidade e tenséo
superficial ocorre através de mudancas na composi¢do da mistura solvente, ou seja,
devido ao efeito de salting out.

Esse resultado, analisado de forma exclusiva, traria conclusdes de que o projeto
e dimensionamento da destilacdo extrativa com sais para producdo de etanol anidro
seria facilitado porque seria possivel modificar expressivamente o ELV da mistura
etanol-agua sem grandes impactos nas propriedades de transporte e, consequentemente,
na eficiéncia dos pratos. Entretanto, ha muitas simplificacdes feitas nos modelos
utilizados neste trabalho. Assim, sugere-se para trabalhos futuros a realizacdo de
experimentos de destilacdo extrativa com sais em uma coluna de destilagdo
convencional, mesmo que em escala laboratorial, e avaliar os perfis de temperatura,
composicdo e eficiéncia, assim como avaliar diferentes perfis de escoamento nos pratos
para concluir se os eletrolitos possuem pouca influéncia na eficiéncia dos pratos e
consequentemente nas propriedades de transporte. Até hoje, s6é foram realizados
experimentos em colunas recheadas e em regime batelada ou semi-batelada conforme
apresentado no Capitulo 2.

Além disso, ap6s pesquisa bibliografica realizada para desenvolvimento deste
trabalho, foram obtidos dados experimentais de ELV e de viscosidade de misturas dgua-
alcool-eletrdlito para poucos componentes, 0 que acarretou no uso de propandis como
representantes de alcoois secundarios do mosto fermentado e ndo do alcool isoamilico.
Além disso, para a viscosidade da mistura liquida, foram encontrados dados
experimentais na presenca de sais somente para a mistura dgua-etanol-CaCl,, os quais
tiveram experimentos realizados para uma faixa estreita de temperatura e concentragdo
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do eletrolito, longe dos valores adotados nas simulagGes deste trabalho. Assim, sugere-
se que novos experimentos de ELV e de avaliagdo das propriedades de transporte:
tensdo superficial e viscosidade da fase liquida sejam realizados contemplando novos
componentes e eletrdlitos, principalmente o alcool isoamilico, e novas faixas de
temperatura e concentracdo dos eletrélitos, proximas aos valores de aplicacdo na
destilacdo extrativa para producdo de etanol anidro usando sais inorganicos. Espera-se
com esses novos dados experimentais, melhor validagdo dos modelos ja existentes ou
até novas propostas para prever valores para o ELV e propriedades de transportes.

A presenca dos eletrdlitos afeta significativamente o perfil de composicéo ao
longo da coluna. S6 na presenca deles é possivel obter etanol anidro pelo topo. O perfil
de composic¢do de alcoois secundarios (aqui representados por 1-propanol e 2-propanol)
altera de forma expressiva na presenca de eletrdlitos. Isso indica a possibilidade de
alteracdo da retirada lateral de 6leo fusel em aplicagdes de destilacdo extrativa usando
sais inorganicos. Além disso, os resultados deste trabalho mostram o quéo importante é
considerar a presenca de outros constituintes na mistura solvente em simulacgdes, de
projeto ou de avaliagdo (rating), em torres de destilagdo extrativa para producdo de
etanol anidro usando sais inorganicos.

Baixas concentracOes de eletrolitos, aqui neste estudo de até 0,6 mol/kg, sdo
suficientes para alterar o equilibrio liquido-vapor ao longo da coluna de destilacéo e
possibilitar producdo de etanol anidro. Assim, é possivel aplicar de forma razoavel os
modelos que tratam eletrélitos completamente dissociados e sem especia¢do, podendo
ser utilizados os modelos de composicdo local estendidos para eletrolitos. Esses
modelos sdo os mais simples para o tratamento da quimica e termodindmica de
eletrélitos em misturas solventes, no caso agua-alcoois, o que facilita a modelagem da

separacdo liquido-vapor.
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Apéndice A
Modelo NRTL estendido para eletrolitos —eNRTL

Estdo apresentadas aqui as equacbes necessarias para o0 cOmputo dos
coeficientes de atividade para calculos de equilibrio liquido-vapor utilizando a
formulagdo “y-¢” nas simulagdes realizadas neste trabalho. Foi utilizado o modelo
NRTL estendido para eletrélitos (eNRTL) de SONG & CHEN (2009), o qual consiste
em expressdes normalizadas na convencdo simétrica para as contribuigdes eletrostaticas
e de curto alcance da energia de Gibbs em excesso. A contribuicdo eletrostatica é dada
pela equacdo de PITZER-DEBYE-HUCKEL (PITZER, 1973; PITZER, 1980) e a
contribuicdo de curto alcance pelo modelo de composicdo local NRTL conforme
publicado por SONG & CHEN (2009).

Os coeficientes de atividade do i-esimo componente pelo modelo eNRTL sdo
determinados através de dois termos:

PDH

Iny. =In yi( )+ yi(LC) (A1)

A.1Contribuicdo de longo alcance

O termo com sobrescrito “PDH” ¢ referente as interagdes ion-ion de longo
alcance, conforme equacdo PDH. O cbmputo desse termo é dado pelas seguintes

expressoes:

Iny ™ = —A 2, Lol M & et _ZIX/\/E(”QS] (A.2.3)
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em que p é um parametro do modelo (“closest approach”), para o qual adotou-se o
valor de 17,1 (ACHARD et al., 1994). VS') e 8§L) sdo o volume molar e constante
dielétrica do meio solvente liquido formado pela &gua e os alcoois, respectivamente.
Utilizou-se a regra de mistura conforme SONG & CHEN (2009) propuseram:

NM
v (T, x) = mevgf) (T) (A.3.)
m=1
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A.2Contribuicdo de curto alcance

O termo com sobrescrito “LC” na equacgdo (A.1) é referente as interacdes de
curto alcance (locais) entre quaisquer espécies: solvente (molécula), cation ou anion. O

computo desse termo € dado pela seguinte expressao:
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na qual alguns parametros devem ser definidos:

]

am N+

A3

Z Xkakaj

NC
k=1

T, ——

NC

ZXkaj

k=1

(A.4)

(A5.9)

(A5.h)

(A.5.c)

(A5.d)

(A.5.e)



Gy = (A5.f)
S,
a'=1l
N—
Z XaOtca,m
Oy = oy = a:lN_— (ASg)
pRs
a=1
N +
Xcaca,m
Ao = Ay = (A5.h)
PR
c=1
N+
Z Xc’aca,c’a
Uy = (A5.i)
X,
c'=1

Ape = ale_— (A.5])
D X,
a'=1
InG;
T = T (A.5.k)

As expressdes em (A.5) utilizam as composicOes efetivas, X, 0s parametros de
interacdo binaria e fator de ndo aleatoriedade molécula-molécula e eletrélito-molécula,
variaveis obtidas pelas seguintes expressoes:

A4



(A.6.9)
X,=xC., C =1
Gm,m’ = exp(_am,m’rm,m’)
Gm,ca = exp(_am,carm,ca) (A6b)
Gca,m = exp(_aca,mrca,m)
(1)
T
T = z-r(nozn + T
_ 0 Tt (A.6.c)
Tmea = Tm,ca + T .0.
Team = ng)m + Tg)'m
' T

Cabe ressaltar que 0s pares O O € =y S0 SiMEtricos, isto €,
Opca = Uam € Oy = Oy 1. Os coeficientes de atividade calculados para os cations e
anions através da equacdo (A.4) ndo sao referentes a condicdo padrdo dos eletrélitos
(por isso foi utilizado o sobrescrito Iy, para indicar uma condicdo em solucdo). Para
normalizar o coeficiente de atividade para a condicdo de referéncia previamente

estipulada, as seguintes expressdes sdo apresentadas:
In }/‘ELC) —In }/‘ELC),IX “In 7/((:LC),IS

. (A.7.a)

Iny{"" = lim In y o

X

In?/a(\LC) _ In;/gLC)"* _ In}/{ch),lf
(A.7.b)

In {1 = lim In PO

Subscritos i s@o referentes a qualquer espécie: molécula, cation ou anion.

Subscritos m sdo referentes as moléculas; ¢ e ¢’ sio referentes aos cations; a e a’

A5



referentes aos anions. Os parametros do modelo: &, v, Qams Toms Toms Team € Ticas
sdo tabelados para diversas substancias moleculares e eletrolitos. Os parametros séo

obtidos atraves da regresséo de dados experimentais, onde 0s mesmos séo estimados.
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Apéndice B

Viscosidade para misturas liquidas multisolvente-
eletrolitos. Modelo de WANG et al. (2004)

Estdo apresentadas aqui as equacdes do modelo de WANG et al (2004) para o
computo da viscosidade de uma mistura liquida de sistemas para Varios solventes
(espécies moleculares) na presenca de eletrolitos. Particularmente para este trabalho, o
objetivo foi obter valores de viscosidade para o sistema agua-etanol-CaCl,, para
simulacéo de colunas de destilacdo utilizando modelo de néo equilibrio para os pratos.

A viscosidade da mistura liquida na presenca de eletrolitos é calculada pela
seguinte expressao matematica (WANG et al., 2004):

y(L) _ ;éL) —A ﬂ(LR) LA ﬂ(S) LA ﬂ(S-S) (B.1)
em que u(L) é a viscosidade da mistura liquida na presenca dos eletrolitos; uéL) é a
viscosidade da mistura liquida livre de eletrélitos, calculada por uma regra de mistura

ponderada por um volume molar efetivo; A,u(LR)

é a contribuicdo eletrostatica dos ions
na viscosidade da mistura liquida, calculada pela teoria de ONSAGER & FUOSS
(1932); A,u(s) é a contribuicdo individual dos ions, calculada pelos coeficientes B de
JONES-DOLE (1929 apud WANG et al., 2004) e Au™®

do tipo molécula-molécula na presenca de cada um dos pares cation-anion (eletrolitos

é a contribuicédo de interacdes

associados) em solucéo.
B.1Viscosidade da mistura liquida livre de eletrdlitos

O célculo da mistura solvente € efetuado através de uma regra de mistura
ponderada por um volume molar efetivo. Seu computo € realizado através do seguinte
conjunto de expressoes:

NM  NM

ﬂéL) = ZZYinﬂij (B.2.2)

i=1 j=1

B.1



Uiy (B.2.b)
Vi X, -
k=1
NM
i
1 o, o,
i ZE(”‘ (L) + 4 (L))(1+ kij) (B.2.d)
em que /JéL) é a viscosidade da mistura solvente liquida; Y, e é a fracdo volumétrica

modificada para o i-ésimo componente molecular; Vi* é um volume molar efetivo para a
fase liquida de um i-ésimo componente; (; € a média aritmética modificada da
viscosidade para a fase liquida dos i-ésimo e j-ésimo componentes puros; Vi‘"(L) e /Jf’(L)
sdo respectivamente o volume molar e a viscosidade para a fase liquida do i-ésimo
componente puro e § e kij sdo respectivamente parametros da regra de mistura do

modelo para o volume molar efetivo e para a média aritmética da viscosidade.
B.2 Contribuicéo eletrostatica dos ions

A contribuicdo eletrostatica dos ions na viscosidade da mistura liquida
multisolvente pode ser calculada pelas expressfes desenvolvidas para a teoria proposta
por ONSAGER & FUOSS (1932). Tais expressdes sdo apresentadas a seguir:

21 YNz <
Au™) =0,36454 |-S=< G _4ro ) cs B.3.a
u o > ; Z (B.3.2)

i=1

NI
I, = Zciziz (B.3.b)
i=1

- chzjz (B.3.c)
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NM  NM

ﬂﬁ* = ZZYij/lu,jk (B.3.d)

j=1 k=1

i +Z’:k)(1+kij) (B.3.e)

em que |, é forca idnica do sistema em base de concentracdo molar, com unidades em
kmol/m3; ¢ é a concentracio molar do i-ésimo ion, com unidades em kmol/ms; d. é
uma fracdo da concentracdo molar do i-ésimo ion ponderada pela respectiva carga; /1,* e
/”t:j sdo as condutividades elétricas limite do i-ésimo ion na mistura liquida e no j-
ésimo solvente, respectivamente, com unidades em Q* mol* cm? 4, é média
aritmética da condutividade elétrica limite do i-ésimo ion para a fase liquida dos i-ésimo
e j-ésimo componentes puros. A temperatura T deve ser expressa em Kelvin. As
condutividades elétricas limites em relagdo a um componente molecular puro sao

calculadas conforme expresséo a seguir:

B

IN( A 0tlin) = Ao+ (B.4.2)
) B,
In(47)=A +TJ (B.4.b)

Os valores utilizados neste trabalho para os coeficientes A'j e Biy j foram
apresentados na Tabela 3.1. Os vetores r e s na expressdo (B.3.a) tém seus elementos
calculados através das seguintes expressoes:

o1 BA i=1..NI

(@)

(B.5.2)

s=d| -2l | i=1..,NI (B.5.b)
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(Zi/ |*): = NI (B.5.c)

(Zi/ :)22 = NI (B.5.d)

Os coeficientes C, e os vetores S, na expressdo (B.3.a) sdo calculados
conforme expressdes a sequir:

C,=—-3++/2
cn—_zﬁ!ﬁ_ n (UPZJI’ NP (B.6.2)

Sp =S
(B.6.b)
s, =Hs,

n n

A matriz H para calcular os n-ésimos vetores de s tem seus elementos
calculados através da seguinte expressao:

YL A
h, = 2o|%/Z T S5, +25, Zd T AT (B.7)

B.3 Contribuicdo individual dos ions

A contribuicdo individual dos ions na viscosidade da mistura liquida
multisolvente é calculada utilizando os coeficientes B, conforme proposto por JONES &
DOLE (1929 apud WANG et al., 2004):

NM NI

- szi”?’(uci Bi (B.8)

=1 =1
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em que X; é a fracdo molar do j-ésimo componente molecular; /,z}"(” é a viscosidade
para a fase liquida do j-ésimo componente molecular puro; ¢ é a concentracdo molar do
i-ésimo fon, com unidades em kmol/mé e B, ; ¢é o coeficiente de JONES-DOLE do i-
ésimo ion em relacdo ao j-ésimo componente molecular. Os coeficientes Bi,j séo
calculados conforme expressao a seguir:
0 1
B, =B + B exp[ -0,023(T —273,15) | (B.9)
Os valores utilizados neste trabalho para os coeficientes B, ; foram
apresentados na Tabela 3.1.

B.4 Contribuicdo das interacdes molécula-molécula

A contribuicdo das interacbes molécula-molécula na presenca de cada um dos
pares cation-anion (eletrolitos associados) em solucéo é calculada conforme expresséo a
sequir:

NM NM NI NI

A = ZZZZXJ'XWH fif Dyl (B.10.3)

j=L 1= i=l k=1

1 0. (o]
My = E(ﬂjY(L) + 4 '(L)) (B.10.b)
f _ Ci/zi
i~ NI
B.10.c
Y ez (810
k=1

em que X; e X; sdo fragGes molares dos j-ésimo e I-ésimo componentes moleculares,
respectivamente; /; € a média aritmética da viscosidade para a fase liquida dos j-ésimo
e |-ésimo componentes puros; fi, de forma semelhante a di, ¢ uma fracdo da
concentragdo molar do i-ésimo ion ponderada pela respectiva carga e D, j €um
parametro de regra de mistura, o qual deve ser estimado, entre os j-ésimo e I-ésimo
componentes para o par de ions (eletrélito associado) i-j. Neste trabalho, para o sistema
agua-etanol-CacCl,, o valor obtido para o parametro DCaC,Z,HZO_EtOH foi de -44,0665.
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Apéndice C

CorrelacOes para calculo de propriedades, coeficientes
e parametros

Estdo apresentadas aqui todas as equacOes e correlacdes utilizadas nas
simulacbes deste trabalho para prever valores para propriedades, coeficientes e
parametros dos modelos de equilibrio e ndo equilibrio. Também estdo apresentados os

valores para parametros e coeficientes utilizadas nas respectivas correlacdes e equacdes.

C.1Propriedades termodinamicas e de transporte

Volume molar do i-ésimo componente puro na fase liquida (espécies moleculares
apenas). Equacdo de RACKETT (1970 apud POLING et al., 2001):

v (T)=v*®).(0,29056 —0,08775w; )"

Y7 0 \Y7 (C.1)
TR
Tci Tci

Volume molar da mistura liquida (ponderacdo molar somente com as espécies
moleculares):

VO (T,x) :%xivi(” (T) (C.2.a)

Volume molar da mistura vapor (gas ideal):

V(V)(T,P)=% (C2b)

Massa especifica da mistura liquida (massa molar da fase liquida considerando os
eletrolitos):

(L)

O (T _ My
P (T.X) (T ) (C.3.2)

Massa especifica da mistura vapor:

My

M(T,P)=—
. )V(V)(T,P)

(C.3.b)
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Tensdo superficial do i-ésimo componente puro na fase liquida (espécies moleculares
apenas). Equacdo de SASTRI & RAO (1995 apud POLING et al., 2001):

119
6|(_:;Z) (T ) _ 0,158( F)Ci )0,50 (Tbi )—1,5 (Tci )1,85 [11__-:-rl ]
br,i

(C.4)

0,8
O_i(L) (T) _2, 28( P, )0,25 (Tbi )0,175 1-T,
1_Tbr,i
Viscosidade do i-ésimo componente puro na fase liquida (espécies moleculares
apenas). Equacdo de VISWANATH & NATARAJAN (1989 apud VISWANATH et
al., 2007):

In( 4" /[cP])= A +Ci%i/[K] (C.5)

Difusividade do i-ésimo componente na fase vapor em uma mistura de gas ideal na
presenca do j-ésimo componente (espécies moleculares apenas). Equacdo de WILKE
& LEE (1955 apud POLING et al., 2001):

10°° x[3, 03— 0,98 ; }(T K]

\'/(Mij/[kg/kmol
(P/[bar])\/(Mij/[kg/kmol]) x oy - Qp

-1
Mij =2[L+ ! ]
Mw,i Mw,j

s=—— ai=1,18(vi(L)(Tbi)/[cm3/mol])

of" [ams]=

(C.6)

106036 019300 103587 176474
P (T*)"'“"Bm exp(0,47635-T")  exp(1,52996-T") exp(3,89411-T")

TM _J; A 115(1,[K])

1

Q
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Difusividade do i-ésimo componente na fase liquida na condicdo de diluicdo infinita
em uma mistura na presenca do j-ésimo componente (espécies moleculares apenas).
Método de TYN & CALUS (1975 apud POLING et al., 2001):

(v (1, /1]) Tem/mol ] 77 [oﬁ” j -
[V“) (Tbi/[K])/[cm3/molﬂo"133 9 [eP]| o :

D;" /[em?/s]=8,93x10"°

Pressao de vapor do i-ésimo componente puro (espécies moleculares apenas). Equacéo
de ANTOINE estendida (DIPPR, 1984 apud AspenTech®, 2011):

(R (T)/[Pa) = A+ g+ B (/KD + £ (T/[K]) - F (1/[K])° (C8)

Capacidade calorifica a pressdo constante do i-ésimo componente puro (espécies
moleculares apenas). (POLING et al., 2001):

o 8 (7/[K]) O, (T/[K) D (T/[K]) £, (7/[<) 9

Constante dielétrica para a fase liquida do i-ésimo componente puro (espécies
moleculares apenas):

dV oA D (C.10)

Tabela C.1. Valores das propriedades dos componentes e eletrdlitos deste trabalho
utilizados no célculo de correlagdes e coeficientes

IS IS
o = S S -
S c o o O
< S o o <
L o o O
- N
v a298,15K  [em¥mol] 18,07 58,68 75,14 76,92
M., [kg/kmol] 18,015 46,069 60,096 60,096 110,98
T, alatm [K] 373,15 351,80 370,93 355,39
T, [K] 647,14 513,92 536,78 508,30
P [bar] 220,64 61,48 51,75 47,62
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Tabela C.1. Valores das propriedades dos componentes e eletrdlitos deste trabalho
utilizados no célculo de correlagdes e coeficientes (Continuagéo)

© ©
© S = = Y
S c o o @)
< S o o <
L o o O
- N
w [ 0,344 0,649 0,629 0,665
1,0000(+)
R (UNIQUAC) 0,9200 2,5755 3,2499 3,2491 0.9861()
1,0000(+)
Q (UNIQUAC) 1,4000 2,5880 3,1280 3,124 0.9917()
A [m?mol] | 7,225x10° 8,052 x10* 17,41x10* 20,68 x 10*

Tabela C.2. Valores dos coeficientes para cada um dos componentes moleculares
puros deste trabalho para as correlacbes de capacidade calorifica a pressdo
constante, pressdo de vapor, viscosidade da fase liquida e constante dielétrica da

fase liquida
A B C D E F G
cggﬁg” 4395  -4186x10° 4211x10° -4443x10° 1515x10"
s P 73,65 -7.258 0,0 0,0 7,304 4165x10° 2,0
< Y | us2s01 21849 1501061
gi(L) 31,61 3273343
cg;(ig‘) 4396  0628x10° 5546x10° -7,024x10° 2,685x 10"
s P 73,30 -7.122 0,0 0,0 7,142 2,885x10° 20
8 0
i) -2,36708  -713,916 0,0
g | 1815 126016
co@) | 4712 6565x10° 6310x10° -8341x10° 3216x10%
g P 84,66 -8.307 0,0 0,0 8577 7,509x10™° 6,0
§ u
gt 20,1 0,0
co@ | 3334 18853x10° 3644x10° -6115x10° 2543x 107
g P | 110,70 -9.040 0,0 0,0 -12,68 5538 x10° 2,0
§ u
eV | 199 0,0
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C.2Parametros associados a hidraulica

Fator-F do vapor em relacédo a area superficial de escoamento do vapor:

SN (C.11)

Fo== (C.12)

sf

c

Velocidade do vapor em relacdo a area superficial:

2
ul") =) 70,

(1-¢y) (C.13)

Velocidade do vapor em relacdo a area superficial para inundacdo (HOFHUIS, 1980):

ul’)/[mis] =0,037,[g/[ mis’] \/ﬁ 0/ [(r:]‘/[“;LﬁESQ]) ' (C.14)

Altura de liquido claro (BENNETT et al., 1983):

1O T m?/s 2/3
hCL/[m]:ae[hW/[m]+CD(\MJ ] (C.15)

a, W, /[m],

0,91
V)
o, = exp —12,55{U§V)/[m/51 ﬁ}

C, =0,50+0,438exp(-137,8h,, /[m])

Parametro de fluxo (Flow Parameter):

(L) ] 5V)
FP = W P (C.16)
Yo,

C.5



Area interfacial por area de borbulhamento. Regime de escoamento misto de bolhas e
jatos (mixed-froth) (ZUIDERWEG, 1982):

43 (FS/[mz/sz.kg/mSJ)zhCL/[m]FP "
e o [N/m]

al") = (C.17)

C.3Coeficientes de transferéncia de massa binarios

Coeficiente de transferéncia de massa binario para a fase liquida:

NTU ("
k) = " (C.18)
P N
Coeficiente de transferéncia de massa binério para a fase vapor:
NTUY)
kV) = — (C.19)
I gVgv)
Area interfacial por volume da fase liquida:
"
O (C.20)
hey /[m]
Area interfacial por volume da fase vapor:
w__ " (C.21)

he /[Mm]1-a,

Numero de unidades de transferéncia para a fase liquida (AIChE 1958 apud CHAN &
FAIR, 1984a):

NTU(" =19.700 }( D" /[m*/s]) [0,4(& / [m/s -(kg/m3)°‘5})+0,17}(9<L>/[s]) (C.22)

NUmero de unidades de transferéncia para a fase vapor (CHAN & FAIR, 1984a):

(0"/[s])

NTU\") =(10.300-8.670F; )F, \/( D"/ [mZ/s}) L (C.23)
(hee/[m])

Tempo de contato da fase liquida:

oL _ hci/‘%}NL (C.24)
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Tempo de contato da fase vapor:

1-,)h
o - 0= - (C.25)
a u

€ S
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