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RESUMO

Uma alternativa de combustivel renovével é o etanol anidro a partir da biomassa. Sua
producdo deve visar o consumo minimo de recursos hidricos e energéticos. O gargalo do
processo esta localizado no downstream que necessita de desenvolvimento tecnoldgico com
fundamentacdo da termodinamica. Este mestrado busca trabalhar neste aspecto estudando a
desidratacdo do etanol pela destilacdo extrativa fazendo uso do solvente liquido glicerol, dos
sais acetato de potassio e cloreto de célcio, ou de ambos os tipos de recursos. Esses recursos,
chamados de agentes de separacdo, conseguem ‘“quebrar” a barreira da azeotropia e possuem
vantagens como ndo contaminacdo do produto de topo e menor consumo de energia. A coluna
de retificacdo mais o sistema de desidratacdo convencional sdo substituidos por uma Unica
coluna de destilacdo extrativa que é a propria coluna de retificacdo, adicionando os agentes de
separacdo na corrente de refluxo. A simulacdo é realizada no estado estacionario utilizando
modelo rigoroso de calculo da coluna. Para sistemas néo eletroliticos foi utilizado o modelo
UNIFAC, e para sistemas envolvendo eletrélitos os modelos UNIFAC com adi¢do do termo
de Debye-Huckel e UNIFAC-Dortmund. Valores maximos para os desvios absolutos médios
de temperatura e de fracdo molar de etanol na fase vapor foram de 551 K e 0,0646,
respectivamente. Apesar disso, observou-se que os desvios foram maiores na regido de menor
concentracdo de etanol. A simulacdo da coluna extrativa com glicerol convergiu gerando
etanol anidro conforme a especificacdo, mostrando ser uma prova do conceito de que a
aplicacdo do processo proposto foi bem sucedida. A simulacdo da destilacdo extrativa salina

apresentou dificuldades de convergéncia que deverao ser estudadas em futuros trabalhos.

Palavras-chave: Simulagdo. Destilacdo extrativa. Glicerol. Acetato de potassio. Cloreto de

calcio. Coeficiente de atividade.






ABSTRACT

An alternative of renewable fuel is the anhydrous ethanol from biomass. Its production
has to aim the minimum consumption of hydric and energetic resources. The bottleneck of the
process is located in the downstream that requires technological development with
thermodynamics reasoning. This master’s degree seeks to address this aspect by studying the
dehydration of ethanol by extractive distillation making use of liquid solvent glycerol, salts of
potassium acetate and calcium chloride, or both kinds of resources. These resources, called
separation agents, can "break™ the barrier of azeotropy and have advantages such as no top
product contamination and lower energy consumption. The rectification column plus the
conventional dehydration system are replaced by a single extractive distillation column which
Is itself the rectification column, adding the separating agents in the reflux stream. The
simulation is performed in steady state using a rigorous model for calculating the column. For
non-electrolytic systems UNIFAC model was used, and for systems involving electrolytes
UNIFAC model with the addition of the Debye-Hiickel term and UNIFAC-Dortmund model.
Maximum values for the mean of absolute deviations of temperature and of ethanol molar
fraction in vapor phase were 5,51 K and 0,0646 respectively. Though, it was observed that the
deviations were higher in the region of least ethanol concentration. The simulation of
extractive column with glycerol converged generating anhydrous ethanol following the
specification, being a proof of the concept that the application of the proposed process was
successful. The simulation of the saline extractive distillation presented difficulties of

convergence which will need to be studied in future works.

Key Words: Simulation. Extractive distillation. Glycerol. Potassium acetate. Calcium clorate.

Coefficient of activity.
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1 INTRODUCAO E MOTIVACAO

Em 2011 chegou-se a marca de sete bilnGes de habitantes no planeta
(ORGANIZACAO DAS NACOES UNIDAS — ONU). De acordo com a Tabela 1, 0 aumento
da populagdo humana é um fato, como também é o aumento do consumo per capita e total de

energia e, consequentemente, de matéria (inclusive agua).

Tabela 1 - Consumo regional de energia (kWh/capita & TWh) e crescimento populacional (%) entre 1990-2008.

. . _— Consumo de energia
kWh/capita Populacéo (milhdes) (1000 TWh)
1990 | 2008 |Crescimento | 1990 | 2008 | Crescimento | 1990 | 2008 | Crescimento
EUA 89,021 87,216 -2% 250 305 22 %| 22.3| 26.6 20 %
EU-27 40,24 40,821 1% 473 499 5%| 19.0 204 7%
Oriente Médio 19,422| 34,774 79 % 132 199 51 % 2.6 6.9 170 %
China 8,839 18,608 111 9%| 1,141| 1,333 17 %| 10.1| 24.8 146 %
América Latina | 11,281 14,421 28 % 355 462 30 % 4.0 6.7 66 %
Africa 7,094 7,792 10 % 634 984 55 % 4.5 7.7 70 %
india 4,419 6,28 42 % 850 1,14 34 % 3.8 7.2 91 %
Outros* 25,217 23,871 nd| 1,43| 1,766 23 %| 36.1| 42.2 17 %
Mundo 19,422| 21,283 10 %| 5,265| 6,688 27 %|[102.3(142.3 39 %
Fonte: IEA/OECD, Population OECD/World Bank
Consumo de energia = kWh/capita* Média capita (populag&o) = 1000 TWh
Outros: Matematicamente calculado, inclui, por exemplo, paises na Asia e na Australia. O consumo de energia varia entre os "outros
paises": por exemplo, na Austrélia, Japdo ou Canad4, a energia consumida per capita € maior que em Bangladesh ou Burma.

Fonte: INTERNATIONAL ENERGY AGENCY - IEA (2010).

Sabe-se que, dentre todas as etapas da inddstria, uma das que mais geram gastos é a
separacdo e purificacdo do produto final e de coprodutos (etapa de downstream). A destilacéo,
por exemplo, é de longe a técnica de separa¢do mais comum na indUstria quimica de processo,
responsavel por 90% a 95% das separacbes. As 40.000 colunas de destilacdo
aproximadamente em uso Sdo responsaveis por aproximadamente 40% da energia utilizada
pela industria quimica de processo dos Estados Unidos, conforme Humphrey e Siebert* (apud
WANKAT, 2007). Minimizar o consumo de recursos hidricos ou energéticos diminuindo
custos com equipamentos nos processos de separacdo e purificacdo do produto e de
subprodutos é um desafio e uma oportunidade de trabalho para um engenheiro quimico.

! HUMPHREY, J. L.; SIEBERT, A. F. Separation technologies: an opportunity for energy savings. Chemical
Engineering Progress, v.88, n. 3, p. 32 — 41, 1992.
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Paralelo a isso, uma grande parcela da energia e dos materiais consumidos por todo o
mundo vem das refinarias de combustivel fossil. Por causa do aumento do preco dos recursos
fosseis, de sua disponibilidade incerta e de suas questdes ambientais, estdo sendo promovidas
solucdes alternativas capazes de reduzir o consumo de combustiveis fosseis. O consumo de
biocombustiveis cresceu de 157,5 bilhdes de litros por dia em 2007 para 289,3 bilhdes de
litros por dia em 2011 de acordo com a United States Energy Information Administration —
EIA.

Portanto, o que motiva este trabalho é a necessidade de avanco tecnoldgico na etapa de
downstream de um processo de producdo de um combustivel renovavel. Dessa forma, uma
pequena explanacdo do material contido neste documento é exposta a seguir.

O capitulo 1 introduz a motivacdo e o problema a ser tratado por este trabalho de
mestrado. Mostra-se 0 processo industrial de concentracdo e desidratacdo de etanol e a visao
geral dos processos alternativos de concentracdo e desidratacdo de etanol, em particular da
destilacdo extrativa. Ao fim, define a tecnologia escolhida para avaliacdo do problema e
aponta objetivos do estudo.

O capitulo 2 se inicia procurando retratar a literatura no que concerne a destilacao
extrativa. Esse capitulo é dividido em duas partes principais, as quais apresentam trabalhos de
destilacdo extrativa com glicerol ou salina e trabalhos de equilibrio liquido-vapor dando
énfase a sistemas salinos. Conclui-se com um resumo critico da literatura.

No capitulo 3 séo fornecidas a modelagem do equilibrio liquido vapor e a da coluna
de destilacdo extrativa, colocando em evidéncia as hipdteses, consideracfes, modelos
termodinamicos, correlacGes e métodos matematicos utilizados. As ferramentas de simulagéo
sdo apresentadas e, ao fim do capitulo, o processo de desidratacdo proposto € exposto.

No capitulo 4 os resultados sdo discutidos. E aferida, inicialmente, a predicdo do
equilibrio liquido-vapor de varios sistemas partindo da composicdo hidroalcodlica e, depois, a
modelagem da coluna de destilacdo. A simulacdo do processo proposto é apresentada e
analisada dentro das restri¢cGes das ferramentas computacionais.

No capitulo 5 conclusdes gerais e sugestdes para trabalhos futuros séo delineadas.

O apéndice disponibiliza a modelagem de equilibrios de fases ndo levados em
consideracdo nesta dissertacdo e codigos das funcdes criadas em Visual Basic.

O anexo mostra o fluxograma do processamento de cana e 0s modelos e parametros
do simulador ASPEN®.
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1.1 Cenario Atual — o combustivel renovavel de interesse e seu contexto

A definicdo de biorrefinaria apareceu pela primeira vez na legislacdo americana, na
Farm Bill, de 2002, com o significado de instalacdes, equipamentos e processos que
convertem a biomassa em biocombustiveis e produtos quimicos e podem ainda gerar
eletricidade. Dentre as vérias definicBes de biorrefinaria, a mais exaustiva foi realizada pelo
IEA Bionergy Task 42 “biorefineries”: “biorrefinaria é o processamento sustentavel de
biomassa em um espectro de produtos e energias comercializaveis” (INTERNATIONAL
ENERGY AGENCY (IEA)? 2007, apud CHERUBINI, 2010).

Em sintese, biorrefinaria € um termo relativamente novo que se refere ao uso de
matérias-primas renovaveis e de seus residuos, de maneira integral e diversificada para a
producdo, por rota quimica ou biotecnoldgica de uma variedade de substancias e energia, com
a minima geracdo de residuos e emissdes de gases poluidores (BASTOS, 2007).

A biorrefinaria tem como um dos principais produtos os biocombustiveis. Dentre eles
0s mais comuns sdo o bioetanol, o biodiesel e o biogas derivado do amido, mas também
podem ser produzidos Oleos vegetais, biometanol e bioéteres. Atualmente, dois tipos de
biocombustiveis sdo produzidos em larga escala: bioetanol e biodiesel. O biodiesel é
predominantemente produzido a partir de 6leo de canola na Europa, de palma na Asia e de
soja no Brasil. A maior parte do bioetanol é produzida a partir de milho nos Estados Unidos e
de cana-de-acucar no Brasil, enquanto menores quantidades sdo obtidas na Europa tendo
como matéria-prima o trigo e a beterraba. (GOLDEMBERG, 2008).

Em 2011, a producdo mundial total de bioetanol chegou a 87,1 bilhdes de litros. Os
Estados Unidos sdo o maior produtor de bioetanol, com uma producdo de 52,3 bilhGes de
litros por ano em 2011 (UNITED STATES ENERGY INFORMATION ADMINISTRATION
—EIA), e o Brasil é o segundo maior produtor mundial, gerando 27,4 bilhdes de litros por ano
(UNIAO DA INDUSTRIA DE CANA-DE-ACUCAR — UNICA).

O etanol anidro é utilizado como solvente em diversos segmentos industriais,

principalmente em tintas e vernizes; é matéria-prima para diversos produtos quimicos como

2 INTERNATIONAL ENERGY AGENCY (IEA). IEA bioenergy task 42 on biorrefineries: co-
production of fuels, chemicals, power and materials from biomass. In: Minutes of the third task
meeting, 2007, Copenhagen. Anais. Copenhagen: 25-26 March 2007.
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acetato de etila, ésteres glicéis, acetaldeido, éter dietilico, entre outros; é um desinfetante
natural; e é utilizado como substrato na producao de vinagre ou acido acético. Contudo, € em
sua aplicagdo como combustivel que este trabalho se respalda.

O etanol é considerado o combustivel mais promissor do futuro desde que seja obtido
de fontes renovaveis, a biomassa, e que seja ambientalmente amigavel. A introdugéo de etanol
ndo somente economiza gasolina, substituindo-a, como também notadamente aumenta a
extensdo de combustdo do combustivel, desse modo reduzindo o nivel de mondxido de
carbono no escapamento. O etanol realga a eficiéncia do motor e é um excelente agente de
limpeza da maquina (FROLKOVA et al., 2010). No Brasil, de 20 a 25% do custo da gasolina
sdo dados pela adicdo de etanol anidro, e 0 consumo deste esta intimamente ligado ao da

gasolina (Figura 1).

Figura 1 — Evolugdo do consumo anual de gasolina comum e aditivada e etanol anidro no Brasil.
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Fonte: UNIAO DA INDUSTRIA DE CANA-DE-ACUCAR — UNICA (2012).

O combustivel renovavel de interesse do estudo é, portanto, o etanol anidro. No
contexto brasileiro tem-se como materia-prima para o etanol anidro a cana-de-agucar. O
anexo A mostra um exemplo de processamento industrial de cana-de-agucar. Este mestrado
concentra seus esforgcos na etapa final do processamento: a concentracdo e desidratagéo de
etanol do vinho delevedurado, sendo este o produto da fermentagéo do caldo extraido da cana-

de acucar pelas leveduras.
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1.2 Apresentacdo do Problema

O vinho delevedurado € o que constitui a alimentagdo das colunas de destilacdo para a
producdo de etanol anidro. Na Tabela 2 é apresentada a composicdo média do vinho
delevedurado fornecida pela Usina da Pedra, de acordo com a safra 2005/2006 e por Batista

(2008) com base em varios autores.

Tabela 2 — Composigdo média do vinho delevedurado.

Composto Usina da Pedra Varios autores
(apud DIAS, 2008) (apud BATISTA 2008)

Unidade mg/L (m/m)

Acetaldeido 8,7 (1,0 -8,3).10°

Acetona 10,9 -

Acetato de etila - (5,5-11,9).10°

Acetaldeido <05 -

iso-Propanol - 1,020.10°°

n-Propanol 103,1 (2,1-6,8).10°

iso-Butanol 330,3 (1,3-4,9).10°

n-Butanol <25 -

Etanol 0,0726 (m/m) 0,05-0,08

Metanol - 0,0-3,0.10°

Sélidos soluveis totais 2000 -

Alcoois superiores 1938,3 -

Alcool isoamilico 1504,9 (2,7-18,8).10°

Teor de agua 0,9122 (m/m) 0,92 -0,95

Glicerol 0,0039 (m/m) -

Acido acético <3.10" (m/m) (3,3-99,3).10"

Acucares redutores totais (ART) 0,07 % -

Fonte: Usina da Pedra (apud DIAS, 2008) e obtido por varios autores: OLIVEIRA® (2001), BOSCOLO et al”.

(2000) e CARDOSO et al.” (2003), apud BATISTA (2008).

® OLIVEIRA, E. S. Caracteristicas fermentativas, formacdo de compostos volateis e qualidade da
aguardente de cana obtida por linhagens de leveduras isoladas de destilarias artesanais. Tese (Doutorado
em Tecnologia em Alimentos) — Faculdade de Engenharia de Alimentos, Universidade Estadual de Campinas.
Campinas. 2001.

* BOSCOLO, M.; et al. Identification and dosage by hrgc of minor alcohols and esters in brazilian sugarcane
spirit. Journal of the Brazilian Chemical Society, v. 11, n. 1, p. 86, 2000.

® CARDOSO, D. R; et al. Influéncia do material do destilador na composicao quimica das aguardentes de cana —
Parte Il. Quimica Nova, v. 26, n. 2, p. 165, 2003.



26

O bioetanol ¢é obtido a baixas concentracbes, geralmente diluido em agua e
coprodutos. Esses coprodutos sdo componentes minoritarios, a maioria alcoois com
volatilidade menor do que a do etanol como podem ser observados na Tabela 2. O valor do
teor desses componentes de menor escala no produto final € de grande importancia para a
determinacdo da qualidade do produto (BATISTA, 2008) e sdo eles que caracterizam as
correntes do processo de destilacdo como a corrente de 6leo fusel que é retirada para a
eliminag&o de alcool isoamilico.

As destilarias devem seguir as normas dos paises para 0s quais querem vender seu
produto. A Tabela 3 apresenta as especificacfes segundo a ANP (Associacdo Nacional do
Petroleo, Gas Natural e Combustiveis), ASTM (American Society for Testing and Materials)
e segundo JASO (Japanese Automotive Standards Organization) para o alcool hidratado
(etanol hidratado combustivel - EHC) e anidro (etanol anidro combustivel - EAC).

Assim tem-se de destacar dois pontos: a baixa concentracdo de etanol e a natureza
multicomponente do vinho. Deseja-se concentrar o vinho delevedurado até a especificacédo de
EHC ¢ depois até EAC. O passo crucial ¢ transpor a “barreira” da azeotropia, situagdo em que
as composicOes das fases liquida e vapor do sistema agua-etanol se tornam iguais (95,63% em
massa ou 89,43% molar em etanol a 78,2 °C e pressdo atmosférica), ndo sendo possivel a
separacao dos componentes por destilacdo convencional. Entdo, o problema a ser estudado é
como atingir a especificagdo do EAC partindo dessa mistura (vinho delevedurado) com tais
caracteristicas.

Este mestrado tenta contribuir com a simulacdo do processo na concentracdo e
desidratacdo do vinho até chegar a essas especificacfes. Nos itens 1.2.1 e 1.2.2 um panorama
dos processos de concentracdo e desidratacdo de etanol é apresentado, bem como o processo

utilizado atualmente e seus problemas.
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Tabela 3 — Especificaces do etanol anidro combustivel (EAC) e do etanol hidratado combustivel (EHC) de
acordo com a resolucdo da ANP n°7, de 9.2.2011, da ASTM D 4806-07 e da JASO M361.

~ LIMITE
ESPECIFICACAO .
Brasil - ANP EUA - ASTM |Japéo - JASO
CARACTERISTICA| UNIDADE EHC EAC EHC EAC
Aspecto - Limpido e isento de Sem suspensdo. Limpido e
Cor - impurezas incolor.
Acidez total, méax.
(em miligramas de mg/L 30 30 0,0070 (% massa)
acido acético)
Condut|V|d,ade elétrica uS/m 350 350 i 500
max.
_ Potencial : 60a80 | - 6,5-9,0 6,0-8,0
hidrogenibnico
Massa especifica a 5
20°C kg/m 811 791,5 -
. % volume 96 99,6 - 99,5
Teor alcodlico
% massa 93,8 99,3 - -
Teor de etanol min. % volume 94,5 98 92,1 -
Teor de agua max. % volume 4,9 0,4 1 0,7 (% massa)
Teor de metanol max. | % volume 1 1 0,5 4 g/L
Residuo por mg/100mL 5 5 - 5
evaporagao max.
Goma lavada mg/100mL 5 5 5 -
Teor de 0
hidrocarboneto max. | 0 Volume 3 3 ) )
Teor de cloreto max. mg/kg 1 1 40 -
Teor de sulfato max. mg/kg 4 4 - -
Teor de ferro max. mg/kg 5 5 - -
Teor de s6dio max. mg/kg 2 2 - -
Teor de cobre max. mg/kg - 0,07 0,1 0,1
Teor de enxofre max. mg/kg - - 30 10
Sulfato de prata méax. mg/kg - - 4 -
Conteudo_d_e ag~ente % volume i i 1.96-5.,0 i
de modificacdo

Fonte: ASSOCIACAO NACIONAL DO PETROLEO, GAS NATURAL E COMBUSTIVEIS — ANP (2011) e

apud SHIOYA (2008).
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1.2.1 Processos de Concentragéo e Desidratacdo de Etanol

Encontra-se na literatura uma serie de trabalhos que relinem varios processos possiveis

de concentracdo e desidratacdo do etanol. Apresentam-se no Quadro 1 processos de

recuperacdo e desidratacao de etanol.

Quadro 1 — Comparacdo de processos de concentracdo e desidratacdo de etanol.

Processo

Principio

Vantagem

Desvantagem

Desidratacéo

Reacdo com CaO.
Formacao de
componente insoluvel

Cal é barata. Alta
qualidade do etanol
anidro. Possibilidade

Processo batelada
(recuperacao: 97-98%).

quimica em etanol, seguido de ~ Alto requerimento de
L de recuperagéo do .
destilacdo ou . energia.
< aditivo.
decantacdo.
- « Utilizacdo das colunas | Grande nimero de
Variacao de presséo. S ) «
o de destilacdo ja bandejas. Alta razéo de
Destilagéo a Duas colunas (a . N A
. x instaladas. Reducgéo refluxo. Grande diametro
Vacuo segunda com pressao .
do numero de da coluna. Grande
menor que 11,5 kPa). .
trocadores de calor. quantidade de vapor.
< Possibilidade de
Alteragdo da recuperacdo do Aditivos de origem féssil
Destilacédo volatilidade relativa. perag g

azeotropica

Desidratagéo por

ciclohexano, n-heptano.

aditivo. Uso da
infraestrutura ja
existente.

e toxica. Alto consumo
de energia.

Destilacédo
extrativa

Alteracédo da
volatilidade relativa.
Componente
adicionado € menos
volatil.

Menor consumo de
energia comparada a

destilacdo azeotrdpica.

Depende do terceiro
componente adicionado.

Separacgéo por
membranas
(Hiper-
filtracdo,
pervaporacéao,
permeacao de
vapor)

Seletividade por
tamanho molecular.

N&o apresenta
contaminagé&o por
solvente. Necessita
menos energia que 0S
processos de
destilacéo.

Presenca de solidos no
vinho pode inviabilizar a
etapa de concentragéo.
Fluxo limitado.
Necessidade de
regeneracado do leito.
Alto custo das zedlitas.

Fonte: FROLKOVA; RAEVA (2010); HUANG et al. (2008, 2010); JUNQUEIRA (2010); KUMAR; SINGH;
PRASAD (2010).
Obs.: no trabalho, o termo destilagdo azeotrépica € referente a destilagdo azeotrdpica heterogénea, uma vez que a

homogénea é de pequena importancia e aplicacdo no sistema etanol-agua.

Huang et al. (2008 e 2010) tratam do problema dentro do contexto de uma

biorrefinaria. Kumar, Singh e Prasad (2010) apresentam uma visdo geral da producdo de
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etanol anidro inclusive fazendo comparagdes dos processos de separagdo em termos
energéticos, onde se destaca a destilacdo extrativa salina entre os processos de destilacdo que
menos consomem energia. Frolkova e Raeva (2010) apresentam os métodos de desidratacéo
de etanol resultantes de processos fermentativos.

A selecdo do processo mais adequado para um determinado tratamento depende das
caracteristicas da alimentacdo e dos objetivos a serem atingidos (PORTAL
LABORATORIOS VIRTUAIS DE PROCESSOS QUIMICOS). A escolha do método de
desidratacdo de bioetanol depende inicialmente da capacidade da unidade de fermentagé&o.
Para pequenas escalas (até 25 L/h para a producdo de alcool combustivel), por exemplo, é
apropriado o uso de destilagdo extrativa em batelada, pervaporacdo ou adsorcdo
(FROLKOVA; RAEVA, 2010).

1.2.2 Processo Industrial de Concentracéo e Desidratagdo de Etanol

E considerada neste trabalho uma unidade de destilag&o e desidratacéo industrial como
aquela composta por duas colunas de destilacdo seguidas de uma coluna de destilacdo
azeotropica com ciclohexano, apesar de se saber da utilizacdo em destilarias de outros
processos para a desidratacdo como a destilacdo extrativa com monoetilenoglicol, ou peneiras

moleculares (que sdo citados posteriormente como processos “alternativos”).

Concentracéo de Etanol - descricdo baseada na realizada por Marafante (1993)

Na instalacdo do complexo observam-se cinco colunas de destilacdo, denominadas
“A”, “Al”, “D”, “B1” ¢ “B” (Figura 2).

A coluna “A” ¢ a de esgotamento do vinho e possui em torno de 20 bandejas. A
alimentagdo ¢ admitida pela coluna “Al1” ou de epuragdo, contendo cerca de 4 bandejas. A
coluna “D”, com cerca de 6 bandejas, ¢ a concentradora de alcool de cabeca. Estas 3 colunas
formam, geralmente, um Unico conjunto denominado coluna de destilacdo. O segundo
conjunto ¢ constituido pela coluna “B”, possuindo 45 bandejas, instalada sobre a “B1”, com

15 bandejas. Esse conjunto chama-se retificacéo e € de onde se retira o alcool hidratado.
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Figura 2 - Configuracdo industrial da destilagdo no processo de produgéo de bioetanol.
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Fonte: MEIRELLES (2006)

Considerando o aparelho na producdo normal de alcool hidratado (ou retificado), o
vinho ¢ bombeado para alimentar a coluna “Al” em sua tltima bandeja, sendo previamente
aquecido pelos vapores alcodlicos provenientes da coluna “B” no aquecedor “E” (70/75°C) e,
no trocador “K” (90/95°C), em contracorrente com a vinhaca (produto de base da coluna A).
Ao entrar na coluna “Al1”, o vinho sofre uma epuracao, ou seja, seus produtos mais volateis
(de cabega) de caracteristica acida sdo vaporizados na coluna “D”, sobreposta a “Al”, e
separada por uma bandeja cega. Na coluna “D”, ha uma concentragcdo dos componentes mais
volateis, formando o alcool de segunda, enquanto no fundo é obtida a flegma liquida, a qual
também é alimentada ao conjunto de retificacdo. Seus vapores alcodlicos sdo condensados nos
condensadores “R” e “R1”, utilizando a 4gua como refrigerante, e retornados ao sistema.
Cerca de 8 a 10% deste condensador é extraido do processo com o intuito de melhorar a
qualidade do alcool.

Os vapores ricos em alcool (40/50 °GL), denominados flegma vapor, abandonam a

coluna “A1” na Gltima bandeja, dirigindo-se para o conjunto retificador, entrando pelo espaco
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vazio entre as colunas “B” e “B1”. A flegma vai se esgotando em alcool a medida que desce
através das bandejas de “B1”, abandonando a base desta, sob a denominacao de flegmaga. A
coluna “B1” ¢ aquecida em sua base por uma quantidade de vapor necessaria para evitar
restos de alcool na flegmaga. A coluna “B” aquecida pelos vapores “A” recebe vapores
alcodlicos de flegma que sobem atraves de suas bandejas, enriquecendo seus teores em alcool,
enquanto o liquido descendente se desalcooliza. Os vapores mais ricos em alcool da coluna
“B” sdo encaminhados para os condensadores “E”, “E1” e “E2”, sendo entdo condensados e
retornados no topo de “B”. O 4alcool retificado (93,8° INPM) abandona a coluna “B”
(bandejas 40 e 42) e ¢é resfriado por agua no refrigerador “J”, vertendo-se a seguir, e
encaminha-se ao tanque medidor. As impurezas da flegma, chamadas de 6leo fasel, que se
constituem basicamente por alcoois homologos superiores como o alcool isoamilico, mantém-
se em pontos determinados na coluna “B” e sdo extraidas para ndo depreciar a qualidade final
do alcool.

Vale ressaltar que esta configuracdo é utilizada ha muitos anos e ndo foi originalmente
projetada para este processo, mas adaptada para a producdo de alcool combustivel. Sendo
assim, configuracOes otimizadas e mais adequadas a este processo séo utilizadas em algumas
destilarias (DIAS, 2008). As variaveis operacionais das colunas de destilacdo influenciam
fortemente no consumo de vapor de processo. Como consequéncia da reducdo no consumo de
vapor, menos energia precisaria ser fornecida a planta, aumentando, portanto, a quantidade de
matéria-prima disponivel para a cogeracdo de energia elétrica e para o processo de producédo
de alcool de segunda geracdo, que possibilitaria 0 aumento de producdo sem aumentar a area
plantada (JUNQUEIRA, 2010).

Destilagdo Azeotropica - descri¢cdo baseada na realizada por Marafante (1993)

Na coluna de desidratagdo, o ciclohexano é adicionado no topo, e o bioetanol anidro é
retirado no fundo, com aproximadamente 99,7° GL ou 0,4% de &gua em peso. A mistura
ternaria retirada do topo é condensada e decantada, enquanto a parte rica em agua € enviada a
coluna de recuperacédo de ciclohexano. Na fabrica¢do do alcool anidro, utilizam-se além das
cinco colunas usadas para a produg¢do de alcool hidratado, mais duas: a coluna “C” de
desidratagdo, composta por 42 bandejas e um decantador de ciclohexano, esta com cerca de
20 bandejas (Figura 3).

O fluxograma € 0 mesmo que se utiliza para o alcool hidratado até sua retirada da

coluna “B”, de onde o mesmo ¢ enviado, agora, ndo para a “resfriadeira”, mas para a coluna
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“C”, na bandeja de nimero 28. Esta coluna possui ciclohexano, que encontrando o alcool
hidratado, muda sua composicdo azeotrdpica, formando trés zonas distintas: o ternario alcool-
agua-ciclohexano, o binario alcool-ciclohexano e o alcool desidratado, respectivamente do

topo a base da coluna.

Figura 3 — Configuracdo industrial de desidratacdo do etanol por destilacdo azeotrdpica com ciclohexano.
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O élcool anidro ¢ entdo retirado como produto de base da coluna e resfriado em “J”. O
aquecimento da coluna “C” ¢é feito de maneira indireta, evitando-se a diluicdo do produto
final. O ternério &lcool-agua-ciclohexano é vaporizado do topo da coluna “C” para dois
condensadores “H” e “H1”, operando em série com agua de resfriamento, que condensa e
retorna a mistura para “C”, a qual flui para o decantador de benzol acoplado no topo da
coluna. No decantador, o ternario se separa em duas fases: a superior, rica em ciclohexano e
pobre em alcool e 4gua, que retorna ao processo; e a inferior, pobre em ciclohexano e rica em
alcool e 4gua, que é encaminhada a coluna “P”.

A coluna de “deciclohexanolagem” “P” tem como fung¢do recuperar o ciclohexano que

vaporiza através de suas bandejas até dois condensadores, “I” e “I1”, retornando parte do
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condensado a coluna “C” e parte a “P”. A por¢do contendo agua ¢ alcool, retirada na base da
coluna “P”, ¢ enviada para “B”.

A destilacdo azeotropica tem sido amplamente estudada em muitos trabalhos e livros e
aplicada na industria do alcool para desidratacdo do etanol (cerca de 60% das plantas no
Brasil sdo baseadas na destilacdo azeotrépica). Entretanto, esse processo relata algumas
desvantagens associadas com o alto grau de ndo idealidade, os mdultiplos estados
estacionarios, limites da destilacéo, longas transic@es e equilibrio liquido-liquido heterogéneo,
limitando a faixa de operagdo do sistema a diferentes distarbios da alimentagdo (GIL et al.,
2012). O alto consumo de vapor (1,5 a 1,6 kg de vapor/L de etanol) e a perda de desidratante

como contaminante no etanol anidro (MEIRELLES, 2006) sdo consequéncias.

1.2.3 Processos de Desidratagdo Alternativos

Outros dois processos de aplicacao industrial mais recente é a desidratacdo extrativa
com monoetileno glicol (MEG) e peneiras moleculares.

A implantacdo da destilacdo extrativa com MEG (Figura 4) no Brasil teve inicio em
2001 com otimizacdo do projeto (integracdes energéticas e malhas de controle). A principal
desvantagem é a requisicdo de vapor de alta pressdo (3 a 4 bar, com consumo de 0,6 a 0,7 kg
de vapor/L de etanol) (MEIRELLES, 2006).

Figura 4 — Configuracéo de desidratacdo do etanol por destilagdo extrativa com MEG.
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Fonte: MEIRELLES (2006).
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O processo com peneira molecular (Figura 5) por ndo se basear nos mesmaos principios
da destilagdo tem um consumo de vapor menor (0,55 a 0,60 kg/L de etanol). Contudo, 0
reciclo para a coluna “B” consome 0,20 a 0,25 kg/L de etanol. Sua principal desvantagem ¢ a
ndo fabricacdo de zeodlitas no Brasil, sendo que elas correspondem a 1/3 do custo do
equipamento (MEIRELLES, 2006).

Figura 5 — Configuracdo de desidratacdo do etanol por peneiras moleculares.
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Fonte: MEIRELLES (2006).

Dessa forma, é interessante a analise de estratégia diferente para uma melhoria
tecnoldgica do processo. A destilacdo extrativa dispde de varios agentes de menor custo que 0
MEG, como o glicerol que pode ser cotado por até metade do pre¢co do MEG (CHEMICAL
INDUSTRY NEWS & CHEMICAL MARKET INTELLIGENCE - ICIS).

1.2.4 Destilacdo Extrativa

O Quadro 2 apresenta diferentes componentes que podem ser adicionados, chamados
também de extratores ou agente de separacdo, na coluna de destilacdo extrativa.

Na selecdo de um extrator para a destilagdo extrativa, inimero fatores séo
considerados incluindo disponibilidade, custo, corrosividade, pressdo de vapor, estabilidade,
calor de vaporizacao, reatividade, toxicidade, coeficientes de atividade na diluicdo infinita no

solvente do componente a ser separado, e a facilidade de recuperacgéo do agente. Uma triagem
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inicial é baseada na medicdo ou predicdo dos coeficientes de atividade na diluigdo infinita
(SEADER; HENLEY; ROPER, 2010).

Quadro 2 — Sumario de tecnologias de desidratagdo por destilagdo extrativa.

Tecnologia | Exemplos Vantagem Desvantagem
. . : Raz&o massica de
Etileno glicol Menor consumo de energia . x
Com . oo o e solvente/alimentacao de
Eter dietilico que a destilagéo azeotropica
solvente . 5-8 aumenta consumo de
P Tolueno, Furfural pelo maior ponto de bolha .
liquido L . energia (p/ recuperar
Glicerina do solvente adicionado.
solvente)
Alta capacidade de
producéo e baixo consumo | Potenciais problemas de
de energia devido a pequena | diluicdo, transporte e
Com sal KAc, CaCl,, NaCl, | razdo de agente, ndo reciclo de sal. Potenciais
dissolvido KCI, KI... contamina o produto de problemas de
topo pela nédo volatilidade aglomeracéo e eroséo do
do sal, componentes equipamento.
amigaveis.
Menos possibilidade de
sais adequados. Potencial
Com sal Soma as vantagens de ~ .
g X . . o ~ | corrosdo do equipamento
dissolvido Etileno glicol com | ambos os aditivos (operagéo elos sais. Possivel
em solvente | Ac >Cl >NOj3;~ facil e alta habilidade de P . x q q
liquido separacio) contammagao, 0 produto
' de topo pelo liquido
extrator.
N&o contamina o produto de | Podem ser caros
topo pela ndo volatilidade. | (halogénios). Pouca
o ([BMIM] " [BF4]), | Reducéo consideravel no estabilidade para
Com liquido + - : L
5Nico ([EMIM] " [BF4] ), | consumo de energia por aplicagdes a longo prazo.
([BMIM]'[CI]). causa especialmente da Formacdo de quantidades
maior variedade de opcdes | pequenas de HF
de regeneracdo viaveis. (corrosivo e tdxico).
Com Polietileno glicol Excelente eficiéncia e Depende do polimero
polimeros (10%) seletividade de separacéo. empregado.
hiperramifi- | Poliacido acrilico N&o contamina o produto de | Possibilidade de
cados (0,45%) topo. degradacéo.

Fonte: baseado em HUANG et al. (2008).

O uso de glicerol como solvente é de grande atratividade no contexto brasileiro uma
vez que é renovavel e coproduto da producdo do biodiesel (DIAS, 2008). E a destilagédo
extrativa salina tem como grande vantagem o efeito de salting out do etanol com pequenas

quantidades de sal.
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Ambas as alternativas utilizam-se de agentes de baixo custo e séo de baixo impacto
ambiental (se escolhidos sais como acetato de potassio e cloreto de calcio, os mais utilizados).
E a utilizacdo do sal dissolvido no glicerol pode diminuir o custo energético no processo de

recuperacao.

1.3 Objetivos do Estudo

Adquirir uma composicdo completa e Unica do vinho é muito dificil por este ser
resultado de todo processo (anexo A) desde o plantio da cana de agucar. A composicdo do
vinho utilizada no estudo deve ser baseada em composi¢des ja estudadas, limitando-se a um
ndmero de componentes a0 mesmo tempo representativo e razodvel para implementacdo na
simulacéo.

O processo de concentracdo e destilacdo convencional como descrito esta certamente
destinado a melhorias ou a substituicdo. Uma tecnologia em desenvolvimento é a destilacéo
extrativa salina e/ou com glicerol.

Desse modo, o objetivo do trabalho € realizar a analise energética do processo de
destilacdo extrativa (sal e/ou o glicerol) aplicado na producdo de etanol anidro. Como
objetivos especificos seguem-se:

1) Estudo do equilibrio liquido-vapor em especial para sistemas eletroliticos;

2) Criacdo de planilhas de Excel® reprodutiveis acopladas a funcdes e rotinas em
linguagem de programacao Visual Basic;

3) Avaliacdo de modelos termodindmicos para coeficientes de atividade;

4) Proposicdo de um processo de desidratacdo utilizando a tecnologia de
destilacéo extrativa salina e/ou com glicerol,

5) Estudo de modelagem e simulacdo de colunas de destilagdo extrativa;

6) Modelagem e simulacdo de colunas de destilacdo extrativa com alimentacdo
multicomponente variando dados de processo;

7) Andlise dos diversos cenarios comparando com o processo convencional;
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2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

A revisdo bibliografica objetiva abranger os principais avangos relacionados a
destilacdo extrativa salina e/ou com glicerol. Primeiramente, a destilacdo extrativa &
apresentada, como também as principais diferencas entre a destilacdo extrativa e a
azeotropica. A seguir, sdo apontando trabalhos que relatam a quebra do azeo6tropo pelos
componentes adicionados em estudo. Por fim, a literatura € avaliada com o intuito de

conseguir prever desafios do trabalho.

2.1  Destilacdo Extrativa

O nome extractive distillation (destilacdo extrativa em portugués) foi introduzida por
Dunn et al.® (apud SEADER; HENLEY; ROPER, 2010) em referéncia a separacdo comercial
de tolueno da mistura de hidrocarbonetos da parafina usando fenol como solvente.

Na destilacdo extrativa, um agente selecionado com alto ponto de ebulicdo é utilizado
para alterar o comportamento do equilibrio liquido-vapor da mistura e consequentemente
aumentar o fator de separacdo de componentes chaves. O agente pode entrar na coluna a
poucos pratos abaixo do topo e sai do fundo sem formacdo de azedtropos. O fendmeno da
azeotropia bem como a acdo do extrator sdo explicados no tépico 2.2.

No caso da destilagdo extrativa muitas das desvantagens encontradas na destilagdo
azeotropica heterogénea ndo estao presentes. O Quadro 3 apresenta as diferencas entre os dois

métodos de desidratacao.

® DUNN, C. L.; et al. Toluene Recovery by Extractive Distillation. Transactions of the American Institute of
Chemical Engineers, v. 41, p. 631, 1945.



38

Quadro 3 — Comparacdo entre a destilacdo azeotrépica e extrativa.

Caracteristica

Destilacdo Azeotropica

Destilacdo Extrativa

Agente de separacéo

Limitado

Flexivel

Condicéo de separacgéo

Controlado pela azeotropia

Variado pelo calor

Equilibrio

ELL e azeotropia

Sem ELL e sem azeotropia

Energia

Maior gasto para vaporizar
0 agente de separagéo

Menor gasto, o agente de
separa¢do ndo é vaporizado

Pureza do produto

Pode estar contaminado, se
a etapa de separacao
liquido-liquido nédo for bem
sucedida

Alto grau de pureza ja na
destilacédo

Simulagao

Instavel e complexa

Simples (solventes liquidos)

Fonte: PIENAAR (2012), DIAS (2008), SEADER; HENLEY; ROPER (2010).

2.1.1 Destilagio Extrativa com Glicerol

Mariller” (1950) apud Dias (2008) apresenta um processo de producdo de etanol
anidro criado por Mariller, Granger e Ruymbeke utilizando glicerina e solucBes glicéridas
(solugdes de sais como K,COs) como agentes desidratantes. O uso de glicerina permitia a
obtencdo de etanol 99,2 °GL, e de solucdes glicéridas de etanol de 99,9 a 100 °GL. No mesmo
trabalho, Mariller relata a dificuldade de recuperacdo do solvente em meados do século 19 em
que a glicerina era muito utilizada na producdo EAC entrando em desuso por problemas de
automacao. A recuperacdo era realizada em refervedor tipo Kettle o qual consumia vapor de
alta pressao (3 a 4 bar) e operava a baixas pressdes (da ordem de 5 mmHg).

O Quadro 4 mostra um resumo dos trabalhos encontrados na literatura que remetem ao
uso de glicerol na destilacdo extrativa para producdo de etanol anidro. Observa-se uma baixa
razdo de glicerol por alimentacdo (razdo massica por volta de 3), diferente do comumente
esperado para destilagdo extrativa com solventes liquidos (Quadro 2, razdo méassica de 5 a 8),

mostrando a flexibilidade da técnica.

"MARILLER, C. Destilacion y recticacion de los liquidos industriales. Buenos Aires: Hachette. 1950.
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Quadro 4 — Trabalhos relacionados a destilagdo extrativa com glicerol.

Trabalho Ano Alvo do Estudo

Glicerol. Modelo NRTL. Quebra do aze6tropo com razéo
molar solvente/alimentacao de 0,9 partindo de uma
alimentacdo a 0,88 de etanol. Analise de sensibilidade com
critério no consumo de energia utilizando método rigoroso na
modelagem. 1249 MJ/kg EAC na coluna extrativa mais 224
MJ/kg EAC na coluna regenerativa.

UYAZAN et al.® 2006

Glicerol. Modelo UNIQUAC e UNIFAC. Razédo molar
solvente/alimentacao de 0,34. Analise de sensibilidade com
critério no consumo de energia utilizando método rigoroso na
modelagem. 664 MJ/kg EAC na coluna extrativa (35
estagios) mais 393 MJ/kg EAC na coluna regenerativa (10
estagios).

DIAS et al.° 2009

) Glicerol. Modelo NRTL. MatLab. Raz&o molar
GARCIA- 2011 solvente/alimentacdo de 0,52. Otimizacdo. Coluna extrativa
HERREROS et al. viavel economicamente. 1524 MJ/kg EAC na coluna extrativa

mais 323 MJ/kg EAC na coluna regenerativa.

Glicerol. Modelo NRTL. ASPEN®. Raz&o molar
solvente/alimentacdo de 0,45 partindo de uma alimentacao a
0,9 de etanol. Controle do sistema. Duas colunas (18 e 6
estagios) a altas temperaturas.

GlL etal. 2012

Glicerol. Modelo NRTL. Razdo molar solvente/alimentacéo
de 0,9 partindo de uma alimentacéo a 0,85 de etanol. Coluna
SOUZA et al. 2012 | batelada e de recheio (anéis de Rasching). Quebra do
azeodtropo com razdo molar solvente/alimentacéo de 0,5.
Desvio com dados experimentais de 2,1%.

Fonte: apud GARCIA-HERREROS et al. (2011) ou do acervo pessoal.

Jungueira (2010) indica como desvantagem deste processo a decomposicao do glicerol
em acroleina (substancia tdxica). Contudo, a reacdo de desidratacao de glicerol na presenca de

catalisadores &cidos ocorre a altas temperaturas, em torno de 350 a 500°C (YAN et al., 2009).

8 UYAZAN, A. M; GIL, I. D.; AGUILAR, J.; RODRIGUEZ, G.; CAICEDO, L. A. Fuel grade ethanol
production by extractive distillation: process simulation with glycerol (engl. transl.). Ing. Invest. v. 26. p. 45.
2006.

9 DIAS, M. O. S.; JUNQUEIRA, T. L.; MACIEL FILHO, R.; MACIEL, M. R. W.; VAZ ROSSEL, C. E. V.
Anhydrous bioetanol production using bioglycerol — simulation of extractive distillation processes. Comput.
Aided Chem. Eng. v. 26. p.519. 2009.




40

2.1.2 Destilagdo Extrativa Salina

Existe uma pesquisa historica da comercializacdo desse método na industria (processo
HIAG). Entre 1930-1950, por volta de 100 usinas utilizavam essa tecnologia na Europa e sua
capacidade era de até 43000 toneladas por hora. A Gltima planta desse tipo foi encontrada em
operacdo no Brasil em 1965. Essa tecnologia de desidratacdo de etanol emprega uma mistura
de acetatos de potassio e de sodio, os quais eram introduzidos no refluxo quente da coluna
(FROLKOVA:; RAEVA, 2010).

Apesar disso, esse processo nunca teve realmente sucesso por problemas técnicos
encontrados no manuseio dos sais solidos, na dissolucdo e subsequente recristalizacao do sal e
pela necessidade de materiais especiais de construcdo para evitar corrosdo. Em contrapartida,
naquele tempo a economia de energia ndo era uma prioridade para motivar os pesquisadores a
trabalharem nesses problemas (KUMAR; SINGH; PRASAD, 2010).

O Quadro 5 é um apanhado de varias contribuicdes para o estudo da destilacdo
extrativa salina.

Observa-se na literatura grande aplicacdo do acetato de potéssio e do cloreto de calcio
na destilacdo extrativa seja por suas baixas toxidades ou pela influéncia na volatilidade
relativa do sistema etanol-agua (explicada no topico 2.2). Uma grande preocupacdo € a
recuperacdo do sal, uma vez que pequenas quantidades de sal (abaixo de 10% molar) ja atuam
de maneira eficaz no processo. As técnicas mais habituais foram a evaporacdo e o spray-
dryer.

Os primeiros autores preocuparam-se em realizar experimentos que pudessem validar
0 processo. A metodologia de adicionar o sal na corrente de refluxo foi a mais usual como
também a de alimentar a coluna com maiores concentracfes de etanol. Alguns artigos
mostram a aplicacdo de pressdes abaixo da atmosférica indicando o processo misto de
destilacdo extrativa salina e destilacdo a baixa pressao.

A partir de 1990, ndo foram encontrados trabalhos com dados experimentais, somente
simulagdes. Adotou-se na maioria dos casos modelagem rigorosa calculando os coeficientes
de atividade por NRTL-eletrélitos (NRTL-E) por Chen e Evans™ (1986) ou UNIQUAC
estendido (UNIQUAC-E) por Macedo, Skovborg e Rasmussen (1990), e considerando a fase

vapor ideal.

O CHEN, C. C.; EVANS, L. B. A local composition model for the excess Gibbs energy of aqueous electrolyte
systems. American Institute of Chemical Engineers Journal, v. 32, p. 444 — 454, 1986.
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Quadro 5 — Trabalhos relacionados a destilagdo extrativa salina.

Trabalho Ano | Alvo do Estudo

KAc. Coluna de 12 bandejas valvuladas. Sal adicionado (5 a
COOK; FURTER™ | 1968 | 10% molar) na corrente de refluxo e acumulado no fundo da
coluna. Recuperacéo por evaporacao e cristalizacao.

KAce. Planta piloto com coluna de pratos perfurados. Efeito

\S/CC:)F(!\I;III_-II;BHL” 1983 | da concentragdo de sal e da razdo de refluxo na operacédo da
coluna.
LYND: KAce. Com coluna pré-concentradora, e coluna

1984 | concentradora de sal e spray-dryer. Mais rentéavel

GRETHLEIN®® . :
economicamente e energetlcamente.

BARBA; CacCl.,. Coluna de empacotamento (0,25 atm). Coluna pre-
BRANDINI; DI 1985 2 S .
GIACOMO concentradora, e cristalizador a vacuo e spray-dryer.
15 CaCl,. Dados de ELV a 1 atm e simulag&o da coluna a 0,25
NISHI 1975 2
atm.
CaCl,.. Pré-coluna de esgotamento (1 atm). Coluna extrativa
ZEITSCH' 1989 | (a 0,34 atm). Evaporador de dois estagios, spray tower e drum
dryer.
: 17 NaCl e KAce saturados. Simulacdo. Sistema pseudo-binario
SIKLOS etal 1982 (Wilson e equacdo empirica). Método de Newton-Raphson.
LiCl, CaCl, e KAce. Simulacdo. Sistema pseudo-binario
CESPEDES e 1995 2 o
RAVAGNAN] (UNIQUAC-E). Ignora contribuicdo do sal no balanco de

energia.

Fonte: apud FROLKOVA, RAEVA (2010); HUANG et al. (2008, 2010); KUMAR, SINGH, PRASAD (2010).

1 COOK, R. A.; FURTER, W. F. Extractive distillation employing a dissolved salt as separating agent.
Canadian Journal of Chemical Engineering, v. 46, p. 119 — 123, 1968.

2 SCHMITT, D. VOGELPOHL, A. Prediction of the salt effect on the vapour-liquid equilibrium of binary
mixtures. Fluid Phase Equilibrium, v. 9, p. 167 — 176, 1982.

B LYND, L. R; GRETHLEIN, H. E. IHOSR/extractive distillation for ethanol separation. Chemical
Engineering Progress, v. 80, p. 59 — 62, 1984.

“ BARBA, D. BRANDINI, V. DI GIACOMO, G. Hyperazeotropic etanol salted-out by extractive distillation:
theoretical evaluation and experimental check. Chemical Engineering Science, v. 40, p. 2287 — 2292,. 1985.

> NISHI, Y. Vapour-liquid equilibrium relations for the systems accompanied by hypothetical chemical reaction
containing salt. Journal of Chemical Engineering of Japan, v. 8, p. 187 — 191, 1975.

16 ZEITSCH, K. J. Continuous process for absolute ethanol production (with CaCl, water removal). German.
Patent n. 3727171. 1989.

7 SIKLOS, J.; et al. A simulation of the distillation of ethanol-water mixtures containing salts. Hungarian
Journal of Industrial Chemistry, v. 10, p. 309 — 316, 1982.

8 CESPEDES, A. P.; RAVAGANANI, S. P. Modelado y simulacion del processo de destilacion extractive
salina de etanol. Informacion Tecnologica CIT, Chile, v. 6, p. 17 — 20, 1995.
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Quadro 5 — Trabalhos relacionados a destilagdo extrativa salina.

Trabalho

Ano

Alvo do Estudo

JIMENEZ

1995

CaCl,, LiCl e KAce. Simulagdo. UNIQUAC-E. Método de

Naphtali-Sandholm. Alimentag&o simultanea na corrente de
alimentacéo (19,8% molar de etanol) e na de refluxo. Coluna
de 25 a 45 estagios tedricos dependendo do sal. De 5,234 a
7,327 MJ/ kg EAC, e de 6,28 a 10,467 MJ/kg EAC em cada
coluna respectivamente.

REIS

1996

CaCl,, LiCl e KAce. Simulagdo. UNIQUAC-E. Método de

colocacdo ortogonal. Estado estacionario. Alimentacdo com
20% molar de etanol. Coluna de 30 estagios tedricos.

ROCHA

1998

KAce. Simulacdo. UNIQUAC-E (ELV). Método Runge-
Kutta-Gill. Alimentacdo com 50% molar de etanol.Coluna
pré-concentradora com 20 estagios. Coluna com 35 e 45
estagios de equilibrio. Regime transiente.

PINTO et al.

2000

NaCl, KCI, KI, CaCl,,. Simulagao. Modelo NRTL-E.

ASPEN®. Alimentacéo com 11% molar de etanol. Coluna de
30 estagios tedricos. Problemas com parametros. De 2,184 a
2,979 MJ/kg EAC.

LIGERO e
RAVAGNANI

2003

KAce. Simulacdo. UNIQUAC-E. Método de Naphtali-
Sandholm. Dois processos distintos com recuperacéo de sal
(alimentacdo diluida, 2,4% molar de eatnol, e concentrada,
60%). Coluna com 37 estégios de equilibrio. Spray dryer.
9,27 MJ/kg EAC.

LLANO-
RESTREPO et al.

2003

CaCl,.. Simulagdo. Modelo NRTL-E. Método de Naphtali-

Sandholm. Contribuic&o do sal no balango de energia.
Alimentacdo com 20% molar de etanol. Coluna com 22
estagios de equilibrio. 1,998 MJ/kg EAC.

HASHEMI et al.

2011

CaCl,. Simulacdo. Modelo Wilson. Equacdes MESH
resolvidas usando o método de Wang-Henke. Alimentacéo
com 20% molar de etanol. Coluna com 22 estagios de
equilibrio. 2,964 MJ/kg EAC.

Fonte: elaborado pela autora.

A destilacdo salina traz uma série de problemas consigo. O mais preocupante € a

corroséo, principalmente com solucgdes aquosas com sais de cloreto que podem necessitar de

materiais mais caros resistentes a corrosdo para construgdo da coluna. Além disso, a presenca

de sais favorece o aumento de espuma necessitando de antiespumantes ou de aumento do

didmetro da coluna, e favorece também a possibilidade de ocorrer precipitacdo do sal ja

dissolvido necessitando de atengdo em avaliar a concentracdo de sal constantemente e de
manter o refluxo perto do ponto de ebulicdo (SEADER; HENLEY; ROPER, 2010).
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2.1.3 Destilacdo Extrativa com Sal Dissolvido em Solvente Liquido

A eficiéncia de separacdo pode ser aumentada pela combinacdo de agentes de
separacdo. Diferente da destilagdo salina, essa tecnologia ndo necessita da recuperacao de sal
(FROLKOVA; RAEVA, 2010). O sal e o solvente liquido s&o recuperados juntos diminuindo
0 gasto energético se comparado ao gasto do processo se somente fosse reavido o sal.

O solvente liquido mais frequentemente utilizado na literatura é o etileno glicol e o sal

é o cloreto de célcio como é apresentado no Quadro 6.

Quadro 6 — Trabalhos relacionados a destilagdo extrativa salina com solvente liquido.

Trabalho Ano Alvo do Estudo

VAN 19 | 1922 CaCly, ZnCl,, K,COg3 dissolvidos em glicerol

RAYMMBEKE ’ ’ 3 '

20 Etileno glicol e varios sais. Medidas de ELV dando énfase nos

LEI et al. 2002 - . . ]
dados das volatilidades relativas da mistura etanol-agua.
Etileno glicol e cloreto de calcio. Modelo NRTL. ASPEN®.
Destilado com 99,5% molar de etanol. Razao

GlL et al. 2008

solvente/alimentacao de 0,3 e de refluxo molar de 0,35. 18
pratos teoricos.

Fonte: apud FROLKOVA, RAEVA (2010); HUANG et al. (2008, 2010); KUMAR, SINGH, PRASAD (2010);
GIL et al. (2008).

2.2  Equilibrio Liguido-Vapor na Destilacdo Extrativa

A palavra aze6tropo significa “ebuli¢do constante” do grego a- (ndo), zeo- (ebuligdo) e
tropos- (mudancga). Assim, quando ha a formacdo de um azedtropo isso implica que as
composicdes das fases liquida e vapor da mistura de dois ou mais componentes sdo iguais no
equilibrio a uma dada temperatura e pressdo. Se 0 vapor coexistir com uma unica fase liquida
0 azeotropo é chamado de homogéneo, caso contrario, de heterogéneo (PIENAAR, 2012).

A mistura binaria agua-etanol forma azeo6tropos homogéneos. A pressdo de 1 atm e
temperatura de 78,2°C essa solucdo forma um azedtropo de composi¢do molar 0,8943 de

etanol (Figura 6).

9 VVAN RUYMEMBEKE, J. Extractive distillation process for the production of fuel grade alcohols. U.S. Patent
n. 1.474216. 1922.

2 LEI, Z.; WANG, H.; ZHOU, R.; DUAN, Z. Influence of salt added to solvent on extractive distillation.
Chem. Eng. J. v. 87. p. 149 — 156. 2002.
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Figura 6 — Fracdo molar de etanol na fase vapor pela fragdo molar de etanol na fase liquida de uma mistura
binaria etanol-agua a pressdo atmosférica.
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Fonte: dados experimentais de KOREAN DATA BANK — KDB (2012).

O fendmeno é uma caracteristica intrinseca da nao linearidade do equilibrio de fase de
misturas com fortes interacbes moleculares. Azedtropos sdo formados devido a diferencas nas
forcas intermoleculares de atracdo entre componentes da mistura (ligacGes de hidrogénio e
outros). O desvio da idealidade é determinado pelo balango entre as forcas fisico-quimicas
entre componentes diferentes e idénticos.

Para misturas binérias: quando existem mais forcas de atracdo entre os componentes,
hé a formacg&o de um azedtropo de ponto de temperatura de bolha méximo (desvio negativo da
lei de Raoult), do contrario, quando sdo forcas de repulsdo que comandam o comportamento,
ha formacéo de ponto de temperatura de bolha minimo (desvio positivo da lei de Raoult). Para
misturas multicomponentes o ponto de azeotropia ndo € necessariamente um ponto extremo
de temperatura de ebulicdo numa condigéo isobérica, contudo pode ser um extremo local.

A facilidade da separacdo ou grau de enriquecimento é medida pela volatilidade

relativa («;; , equacdo 1) entre dois componentes i e j. Ela muda com a temperatura, a pressao

ij !

e a composicdo e quanto mais se distanciar de 1, mais fécil de separar um componente do



45

outro. Na azeotropia, a volatilidade relativa é igual a 1 e o0 vapor ndo é capaz de se enriquecer

mais.

i 1)

A destilagdo comum se torna economicamente inviavel para 0,95 <« <1,05, devido

ao grande namero de estagios tedricos e alta razdo de refluxo necessarios (PIENAAR, 2012).
Assim métodos especiais sdo aplicados a misturas azeotrépicas como a destilacdo extrativa.
Nesta técnica, um agente selecionado com alto ponto de ebulicdo é utilizado para
alterar os coeficientes de atividade da fase liquida e consequentemente aumentar o fator de
separacdo ou a volatilidade relativa dos componentes chaves (SEADER; HENLEY; ROPER,
2010). Isto &, ocorre a modificagdo do comportamento do ELV da mistura azeotrdpica, como,
por exemplo, mostra a Figura 7 a quebra do aze6tropo etanol-agua pela adi¢éo de cloreto de

célcio.

Figura 7 - Fragdo molar de etanol na fase vapor pela fragdo molar de etanol em base livre de sal na fase liquida
de uma mistura etanol-agua a pressao atmosférica sem e com cloreto de célcio.
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Fonte: dados experimentais sem sal de SEADER, SUROLA, BARNICKI (1999) e com sal de NISHI (1975).
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2.2.1 Efeito do Glicerol

Lee e Pahl® (1985, apud GIL; GOMEZ; RODRIGUEZ, 2012) relataram que glicois
usados como solventes eliminam o aze6tropo etanol-agua e mudam a curva de equilibrio
liquido-vapor (Figura 8). Etileno glicol é bem conhecido como solvente na destilacéo
extrativa de misturas com um bom rendimento nos resultados. Entretanto, o glicerol mostra
um melhor rendimento na modificacdo da curva de equilibrio favoravel a destilagéo,
consequéncia do longo comprimento da cadeia de carbono e a da existéncia de oxigénio na

cadeia de carbono.

Figura 8 — Fracdo molar de etanol na fase vapor pela fracdo molar de etanol em base livre de solvente (glicerol e
etileno glicol) a 1 atm.
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Fonte: GIL; GOMEZ; RODRIGUEZ (2012)

2 LEE, F.; PAHL, R. Solvent screening study and conceptual extractive distillation process to produce
anhydrous ethanol from fermentation broth. Industrial and Engineering Chemistry Process Design and
Development, v. 24, n. 1, p. 168 — 172, 1985.
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2.2.2 Efeito Salino

No século XIX, alguns autores observaram os efeitos de varios sais dissolvidos na fase
liquida, a partir de dados do equilibrio liquido-vapor do sistema &gua e etanol (FURTER;
COOK, 1967; FUTER, 1977). A maioria dos sais investigados, tendo como destaques o
acetato de potéssio e o cloreto de célcio, foi mais solivel em agua do que em etanol,
enriquecendo a fase vapor em alcool. Assim sendo, o estudo (LONG; McDEVIT, 1952)
concluiu que um sal tende a enriquecer a fase vapor no componente liquido em que foi menos
soluvel (salting out, ou aumento do coeficiente de atividade do etanol). Contudo, sais (como
cloreto de mercurio, cloreto cuprico, acetato de célcio, acetato de bario) mais sollveis em
etanol do que em &gua, apresentam o resultado inverso, salting in ou diminuicdo do
coeficiente de atividade do etanol (MERANDA; FURTER, 1974% apud JIMENEZ, 1995).

O efeito salino, salting out, na destilagdo € conveniente uma vez que implica em
quantidades pequenas de sal na sua utilizacdo. O efeito salino depende da concentracédo de sal
na solucdo e do parametro do efeito salino, que é funcdo de fatores como o grau de diferenca
de solubilidade entre os componentes puros, grau de dissocia¢do do sal na solugdo, carga do
fon, raio do fon e outros (JOHSON; FURTER, 1960% apud JIMENEZ, 1995).

2.3 Desafios do Trabalho

Hendriks et al. (2010) apresenta resultados de um questionario sobre necessidades da
indUstria de propriedades termodindmicas e de transporte realizada por Working Party on
Thermodynamic and Transport Properties da European Federation of Chemical Engineering,
EFCE. Eles alertam caréncia de precisdo, confianca e consisténcia termodindmica dos dados
experimentais. Similarmente, apontam grande necessidade de modelos preditivos confiaveis,
e ndo apenas correlacdes, que alcancem uma longa faixa de composicdes, temperaturas, e
pressdes, e que sejam capazes de predizer propriedades primarias (equilibrio de fase) e

secundarias (entalpia, capacidade calorifica, etc.).

2 MERANDA, D.; FURTER, W. F. Salt effects on vapor-liquid equilibrium: some anomalies. American
Institute of Chemical Engineers Journal, v. 20, n. 1, p. 103-108, 1974.

2 JOHSON, A. I.; FURTER, W. F. Salt effect in vapor-liquid equilibrium, part 1l. The Canadian Journal of
Chemical Engineering, v. 38, p. 78-87, 1960.
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O mesmo trabalho indica que o uso de novos métodos, como o Statistical Associated-
Fluid Theory — SAFT, esta crescendo, mas eles ndo estdo ainda em posicdo de substituir os
métodos tradicionais como as equacdes cubicas de estado (especialmente na industria de 6leo
e gas) e a abordagem de contribuicdo de grupos UNIFAC. Um problema comum com a gama
de métodos ¢ a falta de padronizacdo, de dados de referéncia, e de implementacdes corretas e
transparentes, especialmente em programas de simulacdo disponiveis comercialmente.

O questionario ainda apresenta uma grande variedade de sistemas em que um trabalho
mais profundo é preciso. Por exemplo, para sistemas com eletrolitos, modelos melhores séo
necessarios, que sejam capazes de descrever todos os tipos de comportamento de fase e
misturas com outros tipos de componentes.

Na literatura revisada neste trabalho, os problemas indicados por Hendriks et al.
(2010) foram deparados. N&o houve trabalhos que simularam as trés fases (sélido, liquido e
vapor) e a dissociagdo do sal por falta de modelos capazes de prever o comportamento dos
sais. A mistura multicomponente na alimentacao no processo de desidratacdo com sais ndo foi
abordada pela literatura (Quadro 4, Quadro 5 e Quadro 6). A consisténcia termodindmica dos
dados experimentais nem sempre foi realizada.

Dessa forma, o grande desafio esta na confiabilidade dos resultados tendo em vista 0s

modelos termodinamicos utilizados.
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3 MODELAGEM DO PROCESSO E FERRAMENTAS DA SIMULACAO

Definir como serdo tratados os dados, numa modelagem ou simulagdo, significa
escolher como serdo realizados os célculos dos parametros ou das propriedades fisicas ou
termodindmicas e como o processo sera elaborado. Uma escolha a ser feita é a do grau de
especificidade a ser considerado nesses célculos, uma vez que uma abordagem mais simples é
de mais facil entendimento e aplicabilidade. Hipoteses e consideracdes, como conceber a
coluna adiabatica e a entalpia de mistura nula, sdo utilizadas para simplificar.

Este capitulo abrange resumidamente o desenvolvimento da modelagem matemaética
do equilibrio liquido-vapor e da coluna de destilagdo extrativa utilizada para geragdo dos
resultados. Ao fim dele, as ferramentas computacionais que possibilitaram a simulacdo séo

apresentadas bem como o processo de desidratagcdo proposto.

3.1  Modelagem do Equilibrio Liquido-Vapor

Gmehling (2009) indica trés diferentes aspectos os quais devem ser considerados no
desenvolvimento (incluindo sua modelagem) de um processo de separacao (Figura 9).

1) O engenheiro deve decidir qual processo de separacao utilizar;
O processo de destilacdo é aplicado por muitas vantagens (energia como
agente de separacdo e grande diferenca de densidade entre as duas fases
fluidas, liquida e vapor).

2) O engenheiro deve prever os problemas (azeotropia, no caso da destilacdo);
No caso de comportamento azeotropico, o engenheiro quimico deve considerar
um processo de separacdo alternativo ou hibrido, ou um solvente adequado

para a separacdo do sistema azeotropo pela destilacdo azeotropica ou extrativa.
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3) O engenheiro deve determinar o nimero de estagios tedricos ou o tamanho da
coluna de recheio e a sequéncia da separacdo (quando o objetivo é o projeto
otimo).

Quando temos um problema de processo devem-se determinar as vazdes de

alimentacéo, de solvente e de energia (vapor/corrente de resfriamento).

Figura 9 — Aspectos a serem considerados no desenvolvimento de um processo de separacéo.
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Fonte: adaptado de GMEHLING (2009).

Para que tudo isso seja possivel o conhecimento do equilibrio de fases como funcéo da
temperatura, pressao e composicdo do sistema € necessario. Normalmente, sistemas
multicomponentes com componentes polares, ndo polares, supercriticos, eletrélitos devem ser
considerados. Na Figura 10 é apresentado um tipico sistema quaternario com etanol, agua, gas
carbonico e cloreto de sédio.
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Figura 10 — Questdes comuns perguntadas ao engenheiro quimico no desenvolvimento de um processo de
separacéo.
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Fonte: adaptado de GMEHLING (2009).

Numa visdo global, sistemas eletroliticos (sistemas que contém eletrolitos como na
Figura 10) sdo caracterizados pela presenca de sais inorganicos e/ou organicos, agua,
guimicos organicos e gases ndo condensaveis. Nesse sistema, num primeiro momento, devem
ser contabilizados todos 0s possiveis equilibrios envolvidos: o equilibrio quimico da
dissociacdo/ionizacdo dos sais, o equilibrio sélido-liquido da precipitacdo dos sais, 0
equilibrio liquido-liquido de algum quimico organico pouco sollivel em &gua, o equilibrio

liquido-vapor dos fluidos e a solubilidade dos volateis.

3.1.1 Hipdteses e Consideracdes

Devido a natureza complexa do comportamento termodindmico dos sistemas
eletroliticos, a determinacgdo do equilibrio de um sistema salino/eletrolitico torna-se dificil. O
trabalho requerido para resolver o problema quando considerados todos os equilibrios
envolvidos seria imenso e o alcance de modelos termodindmicos para o calculo desses
equilibrios e a disponibilidade de dados experimentais nao sdo suficientes para o proposito do
estudo.

Dessa forma, a simplificacdo do problema torna-se uma necessidade. Neste trabalho, é
considerado somente o equilibrio liquido-vapor considerando solu¢do multicomponente com
eletrolitos fortes, ou seja, totalmente dissociados/ionizados para uma faixa de concentragdo de

sal abaixo da saturacdo. Tal consideracdo para o tema do mestrado € pertinente uma vez que
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para os sais a serem utilizados (KAce e CaCl,) a concentragdo normalmente empregada esta
abaixo da concentracdo de saturagdo como visto por Ligero (1999), e modelos de coeficiente
de atividade que supdem dissociacdo total desses sais sdo factiveis (discutidos ainda nesta
secdo). A Tabela 4 apresenta a solubilidade dos sais cloreto de célcio e acetato de potassio em

etanol anidro e &gua.

Tabela 4 — Fracdo molar de sal solGvel em vérios sistemas liquidos a temperatura de saturacéo.

) Hidroalcoolico | Hidroalcodlico | :
Sal Etanol anidro X aangt = 0.99 | X atangg = 0,02 Agua
CaCl,® 0,20 0,23 0,10 0,50©
KAc® 0,10 0,31 0,15 0,50

Fonte: (a) LINKE; SEIDELL (1965)**; () MERANDA; FURTER (1966) apud JIMENEZ (1995); LIGERO
(1999); (c) PATEK; KLOMFAR; SOUCOVA (2008).

A mistura multicomponente é caracterizada no item 3.4.
A andlise dos pontos de azeotropia do sistema (Tabela 5) indica que para o estudo em

questdo o Unico aze6tropo que se deve ter maior atencdo € o do sistema binario 4gua-etanol.

Tabela 5 — Aze6tropos em base molar a 1 atm para sistemas binarios formados a partir das substancias
consideradas na mistura multicomponente. Previsio realizada no simulador ASPEN® utilizando o modelo
UNIFAC para o coeficiente de atividade e a fase vapor considerada ideal.

Sistema X X, Temperatura (°C)
agua(l)-etanol(2) 0,1065 0,8935 78,04
agua(l)-alcool isoamilico(2) 0,8266 0,1734 94,96
agua(1)-propanol(2) 0,5776 0,4224 88,17
agua(1)-isobutanol(2) 0,6821 0,3179 90,13

Fonte: elaborada pela autora.

Dentre os componentes considerados na mistura multicomponente, o alcool isoamilico
e o butanol sdo os Unicos que formam duas fases liquidas com a agua, contudo o equilibrio
liquido-liquido-vapor ndo foi considerado uma vez que hd uma forte indicagdo pelos
diagramas ternarios (Figura 11) das concentracdes de alcool isoamilico e butanol na coluna

ndo atingirem o minimo necessario para a formacao de duas fases liquidas.

# LINKE, W. F.; SEIDELL, A. Solubilities of inorganic and metal-organic compounds. Washington:
American Central Society,. 1965.

% MERANDA, D.; FURTER, W. F. Vapor-liquid equilibrium data for system: ethanol-water saturated with
potassium acetate. The Canadian Journal of Chemical Engineering, v. 44, n. 5, p. 298 — 300, 1966.
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Figura 11 — Diagrama ternario do sistema agua-etanol-alcool isoamilico/isobutanol a 1 atm em base molar
construido no simulador ASPEN® utilizando o modelo UNIFAC para o coeficiente de atividade e a fase vapor
considerada ideal.

Fonte: elaborada pela autora.

No apéndice A, a deducdo do critério de equilibrio estd desenvolvida. A seguir é
apresentada a abordagem do equacionamento do equilibrio liquido-vapor utilizada neste
trabalho. Contudo, a fim de se indicar como prever possiveis problemas no processo
(precipitacdo do sal na coluna de destilacdo, dissociacao de sais fracos e divisdo em duas fases
liquidas), no apéndice A é exposto brevemente os célculos do ELL, ELLV, ESL e equilibrio

quimico.

3.1.2 Abordagem do Equacionamento do Equilibrio Liquido-Vapor

No equilibrio liquido-vapor, as fugacidades do componente i no vapor e no liquido sdo
iguais:

A

fL__fV
o=t @)
Mas essa relacdo ndo pode ser usada diretamente para calcular o fator de separagédo ou
a volatilidade relativa dos sistemas a serem separados. Com o0 uso de quantidades auxiliares,

como o coeficiente de fugacidade ¢, e o coeficiente de atividade y,, duas abordagens podem

ser derivadas.

Abordagem “fi-fi”
Se definirmos as fugacidades como
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£ =4 y.P 3)

fit =g-x.P 4)

Entdo o critério de equilibrio se torna

gt x. = 4"y, ®)

sendo que o coeficiente de fugacidade pode ser calculado (equacdo 14) por uma

equacéo de estado (Equation Of State — EOS) capaz de descrever o comportamento PVT (de

Pressdo, Volume e Temperatura) de ambas as fases liquida e vapor.

A

P
|n ¢ifasea :_i (E _\Zjdp (6)
RT -\ P

Essa abordagem possui vantagens de poder ser aplicada a componentes supercriticos,
além de ser possivel, ja que se utilizaria de EOS, o calculo de outras propriedades termofisicas
como densidades, entalpias, capacidades calorificas e pressbes de vapor de componentes
puros e misturas (GMEHLING, 2009).

Contudo, ndo é recomendado utilizar essa abordagem (a EOS pode ser inexata) para
misturas que se distanciam da idealidade (CARLSON, 1996), tais como as tratadas neste
trabalho, misturas com componentes polares e eletrolitos. Nas solugdes eletroliticas, os ions
interagem fortemente entre si e com o solvente através de suas cargas elétricas, entdo desvios
da idealidade sdo relevantes mesmo em concentracfes pequenas. Os ions ndo sdo volateis a
pressao atmosférica e temperatura ambiente, assim uma abordagem diferente é necessaria

para 0 comportamento termodinamico de solucdes eletroliticas (THOMSEN, 1997).

Abordagem “gama-fi”

Se escolhermos quantificar a ndo idealidade da fase vapor usando o coeficiente de
fugacidade (equacdo 3) e a ndo idealidade da fase liquida usando o coeficiente de atividade
(equagdo 7), adotando 0 mesmo estado de referéncia para as duas fases, geralmente em
situagdes de baixas e medias pressbes, obteremos a equacdo 8 conhecida como equagdo do
tipo “gama-fi” (SMITH; VAN NESS; ABBOTT, 2005):

ftoy x.f (7)
X £° =¢?iv'yi'P (8)
A fugacidade padrdo f.° da espécie i pode ser calculada, na temperatura e presséo do

sistema pela relagdo:
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foo g —p S ) e Tv.dP
1 1 1 Pisat fisat 1 1 RT 1

sat
R

©9)

o coeficiente de fugacidade do componente i puro na saturagéo e P**' a

sat

sendo ¢

pressdo de vapor ou de saturacdo. O termo exponencial da equagdo 9 remete-se ao fator de

correcdo de Poynting que a excecdo de acidos carboxilicos normalmente é desprezado

(igualado a 1).
Substituindo a equacao 9 na equacéao 8 tem-se:
. 1 "
m¢KP—XJ+RW¢Wem{E;iwaJ (10)

Desprezando o fator de correcdo de Poynting, tem-se:

Yid P =7 P g™ (11)

Se for considerado que os valores dos coeficientes de fugacidade sdo muito proximos,
entéo:

yi-P=x.7.P" (12)

A equacdo 12 é a Lei de Raoult modificada (considerando as ndo idealidades da fase
liquida) e foi a utilizada neste trabalho para o calculo do equilibrio (ponto de bolha).

Deve-se salientar que essas equacdes sdo utilizadas somente para 0s componentes ndo
eletroliticos da mistura, uma vez que 0s sais vao existir somente na fase liquida. Contudo, as
concentraces molares das substancias ndo eletroliticas devem levar em conta a fragdo de sal.

Um termo importante a ser esclarecido da equagéo 12 é o coeficiente de atividade y; .

A seguir, seu conceito é desenvolvido.
3.1.3 Coeficiente de Atividade

O coeficiente de atividade do componente i numa solucdo (mistura monofasica), por
definicéo, é expresso por

g =8 (13)
X.

Contudo, a atividade a, representa a variagdo da energia livre de Gibbs do

componente i quando puro e na solugdo (equacdo 14), e a fragdo massica essa mesma variagcao
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quando a solugdo é ideal (equacdo 15), ou seja, quando as forcas das interacBes entre as

substancias que compdem a solucéo sdo de tal forma iguais.

AGi =RT.Ina, (14)

AGi =RT.Inx, (15)

A Figura 12 mostra um esboco de duas misturas equimolares: tolueno-benzeno e agua-
etanol (a primeira mistura considerada ideal e a segunda nao ideal). O comportamento nédo
ideal ¢ representado no esquema pela “aglomeracao” das particulas devido as forgas, neste

caso, de atracao (ligagdes de hidrogénio, por exemplo).

Figura 12 — ELV de mistura equimolar de (a) tolueno @ e benzeno O, e (b) 4gua .2 e etanol @.

(b)

Fonte: elaborada pela autora.

Substituindo as equacdes 14 e 15 na equacdo 13 tem-se que

RT.Iny, =AG:i —AGi =AG; " (16)

A equacdo 16 expressa o coeficiente de atividade em termos da energia livre de Gibbs
parcial molar de excesso indicando o quanto o comportamento da solugéo real se distancia do
comportamento da solucéo ideal.

A energia livre de Gibbs parcial molar de excesso pode ser escrita pela equacgédo 17
indicando o quanto o componente i interfere na energia livre de Gibbs de excesso do sistema.

EX
AGH {—a(”t © )} (17)
on .
T,P,njzi

A relacdo entre a energia livre de Gibbs de excesso e o coeficiente de atividade

permite obter efeitos da pressdo e da temperatura no coeficiente de atividade
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R aT RT?2  RT?

P,x

——EX —EX —
(alnyi) _tfelac T)| AR an, 18)
P,x

(c’ﬂnyij Cafeae®)]  a® av, 9
T,x

RT| oP ~ RT? RT?

T,x

sabendo que AH: =0 e AV =0.

Contudo, entalpias de mistura sd&o normalmente pequenas e volumes de mistura
menores ainda (Figura 13), entdo o coeficiente de atividade é pouco influenciado pela
temperatura e pressdo (TESTER; MODELL, 1997).
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Fonte: DORTMUND DATA BANK — DDB (2012).

Convencao e Estado de Referéncia
Quando se emprega a definicdo de atividade (razédo entre a fugacidade do componente
i na mistura e a fugacidade no estado de referéncia do componente i), o coeficiente de

atividade pode ser definido para um estado de referéncia por

7i0 = (20)

O estado de referéncia normalmente adotado € o componente i puro (fi" = fi°), nas

mesmas condigOes de pressdo e temperatura do sistema (in = f, ) Contudo, ha outros estados

de referéncia mais convenientes caso ndo exista um dos componentes como liquido puro nas

condig@es do sistema. Um outro estado de referéncia é o de dilui¢do infinita.
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A Figura 14 mostra a dependéncia da fugacidade em relacdo a concentragdo de ambos

0Ss componentes de um sistema composto por um soluto A totalmente miscivel no solvente B.

Figura 14 — Variagdo comum da fugacidade de referéncia numa solugdo miscivel A-B.

T, P =constantes P Ji—= f: (dilui¢ao x)
- /
J5 = J5(Bpuro) /7
A //
f /
— 8 AN ny
// f4 i = f.(4dpuro)
- /
1 o
7
z
Y
7
0 XA 1

Fonte: adaptado de TESTER; MODELL(1997).

Para o soluto A sem limite de solubilidade em B ha dois diferentes estados de
referéncia para o coeficiente de atividade

diluigdo code A: x, =0, 7, —1 (21)
Apuro: x, >1y, —>1 (22)
E para B

B puro: x; —>1y; —>1 (23)

A tangente tracejada para baixas concentracdes de A corresponde ao comportamento

da lei de Henry (fA =H,x, = f;.xA), e a tangente pontilhada para altas concentragdes de A

corresponde ao comportamento da regra de Lewis e Randall (fA = fA.xA).

Se o soluto A nédo € totalmente solivel em B, chama-se de convencdo simétrica
quando se adota o estado de referéncia o componente A puro (por extrapolacdo) e convengao
assimétrica quando se adota o estado de referéncia a diluigéo infinita do componente A.

O coeficiente de atividade é definido normalmente em termos da energia livre de
Gibbs de excesso (equacdo 16). Esta é representada através de modelos com estado de
referéncia especifico para cada um deles. Nos proximos itens sdo apresentadas as ideias gerais

dos modelos empregados no estudo para calculo do coeficiente de atividade.
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3.1.4 Modelos para Coeficiente de Atividade

Modelos simples de energia livre de Gibbs de excesso como Van Laar e Margules
podem representar com boa precisdo as ndo idealidades das fases liquidas para sistemas ndo
eletroliticos. J& sistemas mais complexos requerem modelos como Wilson, NRTL,
UNIQUAC, UNIFAC entre outros. Estes modelos levam em consideracdo a energia de
interacdo entre as moléculas, expressa na forma de pardmetros de interacdo binarios
(COELHO, 2011). O Quadro 7 resume alguns modelos para coeficiente de atividade de

sistemas ndo eletroliticos.

Quadro 7 - Modelos de coeficiente de atividade para sistemas néo eletroliticos.

Trabalho

Caracteristica/Aplicagédo

Limitacéo

Equacdo de
Margules (1895)

Expansdo polinomial de G**. Propriedades: 3
parametros de interacdo por binario.

Sistemas binarios. Sem
dependéncia explicita
da temperatura.

Equacdo de van

Expansdo polinomial de G** desconsiderando
termos de terceira e quarta ordem.

Sistemas binarios.
Natureza quimica e

Laar (1906) Propriedades: 3 parametros de interagcdo por tamanho similares dos
binario. componentes.
Misturas binarias ndo ideais (solutos polares .
~ X ' Misturas
Equacdo de em solventes apolares). Propriedades: volume
. P, o . x completamente
Wilson (1964) molar do liquido, 2 parametros de interacao Lo
- misciveis.
por binario.
NRTL (1968) Misturas fortemente ndo ideais e parcialmente .
L . . . Matematicamente
(Non-Random- misciveis. Propriedades: 3 parametros de
- . ~ o complexo.
Two-Liquid) interacdo por binario.

UNIQUAC (1975)
(UNlversal
QUAsI-Chemical)

Baseado em principios estatisticos mecanicos.
Divide contribuicdes em combinatorial
(presenca) e residual (interacdo). Pequenas ou
grandes moléculas. Propriedades: volume e
area de van der Waals, 2 parametros de
interacdo por binario.

Matematicamente
complexo. Misturas
ndo eletroliticas polares
ou n&o polares e
sistemas parcialmente
misciveis.

UNIFAC (1975)
(UNIQUAC
Functional-group
Activity
Coefficients)

Método preditivo. Solugdes com gases
dissolvidos. Propriedades: volume e area de
van der Waals, 1 parametros de interagdo por
binario.

Matematicamente
complexo. Atua a P<10
atm, T<422 K, abaixo
do ponto critico.

Fonte: adaptado de SCHUHLI (2007)

Gmehling (2009) afirma que o comportamento do equilibrio de fases pode ser medido

como funcdo da temperatura, pressdo e composi¢do. Entretanto, a medicao das propriedades
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dos sistemas multicomponentes consome muito tempo. Levaria aproximadamente 37 anos
para medir o ELV de um sistema de 10 componentes com passo de 10% molar somente na
pressdo atmosférica.

Nos métodos por contribui¢do de grupos, como o UNIFAC, assume-se que o sistema é
formado ndo por moléculas, mas por grupos funcionais. A ideia é ilustrada na Figura 15 para
o0 sistema etanol e n-hexano. A grande vantagem desse método é que existe um namero bem

menor de grupos funcionais que de moléculas possivelis.

Figura 15 — Conceito do método de contribuicdo de grupos aplicado a mistura etanol e n-hexano.

Fonte: GMEHLING (2009).

Dessa forma, o0 modelo de contribui¢do de grupos UNIFAC foi o escolhido no estudo
para o caso de componentes ndo eletroliticos, ou seja, na simulagcdo do processo de destilacdo
extrativa com glicerol.

Modelo de Contribuicdo de Grupos UNIFAC (FREDENSLUND; GMEHLING;
RASMUSSEN, 1977)

O coeficiente de atividade y; para a molécula i na solugéo e
Iny, =Ny’ +Iny\ (24)
sendo y° um termo combinatorial (entrépico) representando a presenga da molécula,

seu tamanho e formato, e »um termo residual (entalpico) representando a energia das

interacGes, as forgas de atracéo e repulsao.

O termo combinatorial é calculado como
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. 0. _
Ny =i Zambi 85y 25
7i X 2q| ¢ X Z it ( )

sendo . =§(ri —q,)-(r, —1) e z=10 (ndmero de coordenagio).

A fracdo de volume molecular ¢, e a fracdo de area de superficie molecular 6, s&o

calculadas como

4 = z“r'_xjx (26)
g = I 27)

para j = 1 ... NCOMP componentes. E o volume de van der Waals r, e a area de

superficie de van der Waals g, séo

r=> VR, (28)
g = ZVIEi)-Qk (29)

para k =1 ... NOK grupos funcionais, sendo vﬁ‘) 0 numero de grupos k na molécula i,
R, 0 parametro de volume e Q, o parametro de area de superficie.

O termo residual é calculado como

Iny? = Zvéi)[ln T, —Inr{] (30)
k

O primeiro termo indica a contribuicdo das interacfes da molécula na solucédo e o

segundo da molécula com moléculas iguais a ela. O primeiro termo é expresso na forma

InT, =Q, .{1— ln[; 0w, j -~ Z(Hm Vi /Z 0, -anﬂ (31)

m

sendo a fracdo de area de superficie 6, do grupo m calculada para uma fracdo X, do

grupo m. X, é definida como
v,

§ szr(mj)xj
j n

O termo y,, indica a energia de interagéo e € expresso como

X (32)
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Vom =&0(-2,,/T) (33)
sendo a,,, parametro de energia de interagdo e T a temperatura absoluta do sistema.

Para representacdo do segundo termo é criado uma solucdo de referéncia que € o

componente i puro (xi =1). Calcula-se o segundo termo como o primeiro, utilizando-se as
mesmas equacdes.

O parametro vﬁ‘)que indica numero de grupos k na molécula i estd apresentado na
Tabela 6. Os parametros R,, Q, e a,, utilizados no trabalho foram retirados de Kikic,
Fermeglia e Rasmussen (1991) e se encontram nas Tabela 7 e Tabela 8.

Tabela 6 — Parametro VIE ) utilizado no modelo UNIFAC,
Alcool

Grupo k Agua | Etanol |: - Propanol | Isobutanol | Glicerol
isoamilico
CHs 0 1 2 1 2 0
CH, 0 1 2 2 1 2
CH 0 0 1 0 1 1
OH 0 1 1 1 1 3
H>0 1 0 0 0 0 0
Fonte: KIKIC; FERMEGLIA; RASMUSSEN (1991).
Tabela 7 - Parametros R, , Q, utilizado no modelo UNIFAC.

Grupo k CHs CH; CH OH H>0

R, 0,9011 0,6744 0,4469 1 0,92
Q 0,848 0,54 0,288 1,2 1,4

Fonte: KIKIC; FERMEGLIA; RASMUSSEN (1991).
Tabela 8 — Pardmetro a,, (K) utilizado no modelo UNIFAC.

Grupo k CHs CH; CH OH H>0
CHs 0 0 0 986,5 1318
CH; 0 0 0 986,5 1318
CH 0 0 0 986,5 1318
OH 156,4 156,4 156,4 0 353,5
H>O 300 300 300 -229,1 0

Assim, todos os componentes ndo eletroliticos considerados no trabalho sdo possiveis

Fonte: KIKIC; FERMEGLIA; RASMUSSEN (1991).

de serem previstos pelo modelo UNIFAC.
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3.1.5 Coeficiente de Atividade de Sistemas Salinos

Um sistema salino dentro do escopo do trabalho pode ser definido como uma solugéo
eletrolitica cujo soluto é um sal dissolvido.

Uma solugdo eletrolitica é aquela em que o soluto ndo segue a lei de Henry

lim f,

ox - H. | e a solucdo permite a passagem de corrente elétrica. O comportamento
X; >0x

dessas solugdes se baseia na dissolucdo i6nica e na eletroneutralidade. O soluto, chamado de
eletrolito, € uma espécie molecular ou atdmica que tem alguma solubilidade em agua e reage
nela formando uma ou mais espécies idnicas carregadas. Os nimeros de mols das espécies
iGnicas ndo variam independentemente, ou seja, elas se relacionam de modo a manter a soma
das cargas igual a zero (CRIADO-SANCHO; CASAS-VAZQUEZ, 2004).

No sistema salino, o sal se dissocia na agua formando cations e anions. No estudo
foram considerados somente sais que se dissociassem completamente em ions, sais chamados

de eletrolitos fortes. Por exemplo:
CiA” »>uvC”" +uv A”
sendo v, e v_ os coeficientes estequiométricos do cation C e do anion A, e z, e z_ as

cargas do cation C e do anion A, respectivamente.

A medida da concentracdo de ions da solucédo é dada pela forca ibnica

1todososions 5
'EE > m,.z] (34)

k=1
sendo m, a molalidade do ion k em mols/kg de solvente, ou seja,

X
M

S

m, = (35)

X, € afracdo molar do ion ke M, é amassa molar (kg/mol) do solvente ou da mistura

de solventes (calculada pela regra de mistura). A escala “molal” para concentracdo ¢
conveniente para solutos em baixas concentragdes.

Em solucgdes eletroliticas, o coeficiente de atividade é tratado de maneira diferente
para componentes eletroliticos e ndo eletroliticos. Para os ndo eletroliticos a convencédo
continua a mesma descrita anteriormente e a influéncia dos eletrélitos é representada no

proprio modelo para energia livre de Gibbs de excesso.
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O coeficiente de atividade para os componentes eletroliticos e representado pelo

coeficiente de atividade idnico médio expresso por
_ 1%
y. =y (36)
sendo y, e y_ os coeficientes de atividade do cation e anion respectivamente e
v=lp,|+v].
Normalmente a caracterizagdo experimental de sistemas eletroliticos se realiza por
meio de medidas do coeficiente de atividade i6nico médio (Figura 16) e ndo dos coeficientes

de atividade dos ions, apesar dos modelos de energia livre de Gibbs de excesso serem

formulados para estes.

Figura 16 — Coeficiente de atividade idnico médio experimental em funcdo da molalidade do sal.
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Fonte: DORTMUND DATA BANK (2012).

Do item 3.1.1, observa-se que foi necessario somente o célculo dos coeficientes de
atividade para os solventes (componentes volateis ndo eletroliticos). Contudo, para um melhor
entendimento dos modelos que foram utilizados, uma apresentacdo da modelagem realizada
por Debye-Huckel para o coeficiente de atividade dos ions se torna necessaria, uma vez que

ela € o ponto de partida para muitos dos modelos desenvolvidos.
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Modelo de Debye-Huckel

A teoria desenvolvida por Peter Debye e Eric Hickel em 1923 descreve o
comportamento ndo ideal causado pelas forcas eletrostaticas em solucdes eletroliticas
extremamente diluidas (THOMSEN, 1997).

O potencial quimico de um componente i em solugdo ideal (formada por agregados

atdbmico-moleculares idénticos em estrutura) é definido como:

1° =’ +RT.Inx, (37)
E o potencial quimico do componente i (ion com carga) em solucéo i6nica é

u =’ +RT.In(y,.x,) (38)
A diferenca de energia para toda a solucdo, entdo, pode ser expressa por:

AG™ =RT.Yn.Iny, (39)

A primeira consideracéo feita por Debye-Huckel foi admitir que todos os ions de uma
mesma espécie na solucdo estdo rodeados por um contorno idéntico, isto é, as substancias que
o circulam e a forma com que se posicionam em volta do ion sdo iguais para todo e qualquer

jon de mesma natureza. Dessa forma:

N
Iny. = —AW. 40
7i =g (40)

sendo N, o nimero de Avogrado e W, o trabalho que acompanha a carga de um
unico ion i.

O trabalho é representado pelo potencial da superficie  uma vez que se considera
que as Unicas interacBes existentes, em uma solucdo de eletrolitos, sdo as de longo alcance do

tipo forgas de Coulomb (ion-solvente e ion-ion). Entdo

z.e
W =—"—y.

i 5 Vi
sendo e carga do elétron (1,6021773.10™*° C).

Os ions sdo considerados como cargas elétricas esféricas ndo polarizadas com

(41)

distribuicdo de cargas prevista pela estatistica de Maxwell-Boltzmann. No lugar dos ions e
moléculas que rodeiam um determinado ion se considera uma nuvem idnica com distribuicdo
continua de carga e simetria esférica. A nuvem possui uma carga de igual magnitude com
sinal oposto. A energia eletrostatica devido as interacdes ion-ion € muito inferior a energia

térmica (cinética) das moléculas.
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Costa (2011) apresenta o procedimento de deducdo do potencial da superficie a partir

da lei de Poisson resultando em

z,e z;e
= Ak (42)
E..8,.F &8,
sendo (¢, .€, ) a permissividade, r o raio, e x calculado por
2
2 8.7r.e NA'po'I (43)

K- =
1000.¢,.6,.RT
sendo p, a densidade do solvente.

O primeiro termo remete ao potencial do ion e o segundo termo ao potencial devido a
outros ions. Considera-se, entdo, somente o segundo termo.

Substituindo o trabalho e, em seguida, o potencial, tem-se

2
RT.Iny, = Nalzie) x (44)
2.6, .€,
O coeficiente de atividade de uma espécie idnica i € dado por
2 %
ny, = @aN,p )% ENa 172 gy (45)
&.64-RT

A equacdo 45 ¢é a Lei Limite de Debye.

3.1.6 Modelos para Coeficiente de Atividade de Sistemas Salinos

Os primeiros modelos de coeficiente de atividade foram empiricos, contudo os atuais
modelos de energia livre de Gibbs de excesso para representacao de solucdes eletroliticas séo
constituidos por um somatdrio de contribuicdes. Levam-se em consideracdo tanto as
interacOes fisicas, chamadas de van der Waals (de curto alcance, short range - SR), como as
de longo alcance (long range - LR), ou do tipo eletrostatica que é descrita pela teoria de
Debye-Hickel (COSTA, 2011). Existem também aqueles modelos que levam em conta as
cargas e contam com um termo de médio alcance (medium range - MR). O Quadro 8 resume
alguns modelos para coeficiente de atividade de sistemas eletroliticos com solventes.

A grande maioria trata somente do ELV e, consequentemente, de eletrolitos fortes, ou
seja, que se dissociam facilmente ndo abordando o equilibrio quimico. Certamente que o
modelo UNIQUAC estendido descrito por Iliuta, Thomsen e Rasmussen (2000) e Thomsen,

[liuta e Rasmussen (2004) que aborda o ELV, ESL e equilibrio quimico exige mais
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pardmetros como 0s potenciais quimicos padrdes e entalpias de formacdo (consequentemente
mais experimentos), e também mais cautela com a manipulacdo dos dados.

Os estados de referéncia foram tomados todos simétricos para 0s solventes exceto para
0 modelo de lliuta, Thomsen e Rasmussen (2000) e Thomsen, lliuta e Rasmussen (2004) que
considera a convencgdo assimétrica, isto &, os solventes como solutos diluidos na agua.

Valendo-se das mesmas razGes (menor esforco experimental e maior faixa de
aplicabilidade) optou-se neste trabalho por modelos que utilizassem o conceito de
contribuicdo de grupos (termo de curto alcance UNIFAC). Estes modelos podem ser

classificados de moleculares preditivos como esta descrito na proxima secao.
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Quadro 8 — Modelos de coeficiente de atividade

para solugdes eletroliticas de solventes mistos.

Trabalho Termos Equilibrio | Estado de referéncia (Sgouliurﬁ?ga Caracteristicas Parametros
JOHSON; Sistemas Correlacses Proporgéo entre a
FURTER - ELV -- agua-alcool- Erm iricgas volatilidade relativa e a
(1960)% sal. piricas. concentracéo de sal.
Sistema
SCHMITT; ternario dado Correlacies Equilibrio dado pela
VOLGEPOHL | -- ELV - pelo sistema Em iri(?as solubilidade em funcéo da
(1982) %’ binario P ' temperatura.
solvente-sal.
MOCK: . y Sem contribui¢do do | Um parametro randémico
: —1 quando ANCi
EVANS: CHEN | SR = NRTL ELV Vn q Indissociaveis. termo _LR. N para_cadapar de substanmqs
ELL X —1 Capacidade preditiva | e dois parametros de energia
(1986) n o o
limitada. para cada par de substancias.
) SR = Wilson Corregao Qa pres_sao~ Dois parametros de Wilson
CHOU,; : —1 quando cmmin s de saturacéo e criagéo A
+ potencial Vn q Dissociacao w para cada par de substancias
TANIOKA | - ELV | de “pseudo- doi A q
(1999) eletrostatico X, —1 completa. coeficientes” para o e dois Qarametros e
LR=DH . . interacdo solvente-sal.
sistema agua-etanol.

Fonte: adaptado de ANDERKO; WANG; RAFAL (2002), das referéncias originais ou apud REIS (1996).

% JOHSON, A. I.; FURTER, W. F. Salt effect in vapor-liquid equilibrium, part I1. The Canadian Journal of Chemical Engineering, v. 38, p. 78-87, 1960.
2’ SCHMITT, D. VOGELPOHL, A. Prediction of the salt effect on the vapour-liquid equilibrium of binary mixtures. Fluid Phase Equilibrium, v. 9, p. 167 — 176, 1982.




Quadro 8 — Modelos de coeficiente de atividade para solugdes eletroliticas de solventes mistos.

69

Solucéo

Trabalho Termos Equilibrio | Estado de referéncia Quimica Caracteristicas Parametros
¢ fixa. Parametros Dois pardmetros fisicos e
SANDER. R Yion =1 quando UNIQUAC dois parametros de
i Ny X, >1e Xy, >0 Dissociacdo | dependentes da interacdo, um para cada par
FREDENSLUND; UNIQUAC | ELV ~ ’
RASMUSSEN (1é86) LR = DH 7, —1 quando completa. concentragao. de componentes e outro
- X —1 Concentracdo maxima | para cada par de ions para
" de 10 mol/kg. cada solvente.
—1 quando Regra de mistura para Dois parametros fisicos e
. _ Vion a gra ¢ P dois parametros de
MACEDO; SR = X, >1e 1 -0 Dissociaggo | & Farametros interagéio, um para cada par
SKOVBORG; UNIQUAC | ELV n 1 d com Ietag UNIQUAC de cor?w c;nentgs e outro P
RASMUSSEN (1990) | LR = DH 7» =1 quando PIEta- | dependentes da g ot
W 1 concentracao para cada par de ions para
" ' cada solvente.
Dois parametros fisicos,
SR = 7ion — 1 quando dois parametro de interagéo
LI; POLKA,; UNIQUAC x lel—0 - en i« | Parametros MR para cada par de
GMEHLING 1994), MR = EIS_\L/ " 1 q cE)olrfolizlg;ao dependentes da componentes e dois
Ll etal. (2011) VIRIAL yn —> 1 guando pleta. concentracdo. parametros de interacdo do
LR =DH X, —>1 MR para cada par ion-
solvente e ion-ion.
:QITAI\LSJ;\FAAJS-FSE%MSEN; SR = 7 =1 quando Usa propriedades da Dois parametros fisicos,
. Ny ELV x, >1ex, —0 o agua pura no termo dois pardmetro de interacao
(2000), THOMSEN; | UNIQUAC Especiagéo. lui dados d q q
ILIUTA: LR = DH ESL 7w — 1 quando DH. Inclui dados de para cada par de

RASMUSSEN (2004)

Xy =1

entalpia em excesso.

componentes.

Fonte: adaptado de ANDERKO; WANG; RAFAL (2002),

das referéncias originais ou apud REIS (1996).
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Quaro 8 — Modelos de coeficiente de atividade para solugdes eletroliticas de solventes mistos.

Trabalho Termos Equilibrio | Estado de referéncia gouI:'Jr(r;]?c?a Caracteristicas Parametros
KIKIC: Yion — 1 quando
’ . |SR= x >lel—=0 RS Desvios dependentes | Dois parametros fisicos e
Ei@%ﬁ%éﬁ\l UNIFAC ELV " 1 q grssolc;?:ao dos ajustes dos um parametro de interacdo
LR =DH Ya =1 Quando pieta. parametros. para cada par de grupos.
(1991) X —1
Dois parametros fisicos,
Yion — 1 quando Consideracio do numero de hidratacéo, trés
ACHARD; SR = x >lel—=0 RS fend % parametros de interacdo para
DUSSAP; UNIFAC ELV " Dissociagao | fenomeno de cada par de grupos de
' 1 quando completa. solvatacdo somente : A
GROS (1994) LR =DH 14 4os fons na Aaua solvente, dois parametros de
X, =1 gua. interacdo para cada par ion-
ion e ion-grupo de solvente.
Parametros MR Dois parametros fisicos, dois
SR = Vion —> 1 quando dependentes da parametro de interacdo para
UNIFAC x >lel—0 RS concentragao. cada par de grupos de
z(l'g‘ggl; tal. MR = ELV " 1 q gfjofégao Parametros de solventes e dois parametros
VIRIAL yn —>1 Quando pleta. interacio dos grupos | de interagio do MR para
LR =DH X, =1 em ambos UNIFAC e | cada par ion-grupo de
MR. solvente e ion-ion.
SR = Equacionamento igual | Dois parametros fisicos para
AZNAR; UNI_FAC- ELV 7» =1 quando Dissociacao ao original com cada grupo e trés parametros
TELLES (2001) Dortmund X, —1 completa. estimacéo dos de interacdo para cada par de
parametros. grupos.

Fonte: adaptado de ANDERKO; WANG; RAFAL (2002), das referéncias originais ou apud REIS (1996).
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3.1.7 Modelos Termodindmicos Moleculares Preditivos para Coeficiente de Atividade de

Sistemas Salinos

Neste trabalho, assim como em Lei et al. (2008), considera-se como modelos
termodindmicos moleculares preditivos aqueles modelos que podem descrever o equilibrio de
fases uma vez que sdo conhecidas a estrutura molecular ou as propriedades fisicas dos
componentes puros da mistura. Os modelos termodinamicos moleculares preditivos podem
ser classificados em duas categorias: aqueles relacionados a dados experimentais (por
exemplo, o0 UNIFAC estendido, cujos parametros de interacdo séo obtidos experimentalmente
e as propriedades termodinamicas sdo coletadas com base nos parametros de cada grupo
atdbmico constituinte da molécula presente na mistura) e aqueles sem relacdo a dados
experimentais ou chamado de priori predictive models (por exemplo, a teoria das particulas
em escala, deduzida da termodindmica e da fisica estatisticas).

Existem basicamente trés tipos de modelos termodinamicos moleculares preditivos
para sistemas salinos baseados na primeira categoria, ainda no contexto da termodindmica
classica, mais utilizadas (HENDRIKS et al., 2010) e de mais facil compreensdo. Esses
modelos sdo extensdes do método de contribuicdo de grupo (UNIFAC) e sdo descritos a

sequir.

Modelo apresentado por Kikic, Fermeglia e Rasmussen

Sander, Fredenslund e Rasmussen (1986) apresentaram um modelo de descricdo dos
efeitos salinos no ELV de misturas aquosas com solvente. Esse modelo combina um termo de
Debye-Hickel com um termo do UNIQUAC modificado com parametros dependentes da
concentracdo. Kikic, Fermeglia e Rasmussen (1991) modificaram esse modelo em dois

aspectos:

1) O termo de Debye-Huckel representando o termo de longo alcance (LR — long
range) das forcas eletrostaticas foi calculado de acordo com a teoria das
solugdes de McMillan-Mayer como descrito por Cardoso e O“Coneell
(1987)%,;

%8 CARDOSO, M.; O'CONEELL, J. P. Activity coefficients in mixed solvent electrolyte solutions. Fluid Phase
Equilibria, v. 33, p. 315, 1987.
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2) O termo UNIQUAC foi substituido por um termo UNIFAC
(FREDENSLUND; GMEHLING; RASMUSSEN, 1977) para o termo de curto
alcance (SR — short range) das interacdes fisicas com parametros de interacédo

independentes da concentracao.

O coeficiente de atividade y, do solvente n na mistura é calculado como

Iny. =Iny>™ +InyS +Iny" (46)
onde Iny>™ é o termo de Debye-Hiickel e Iny® e Iny" representam as

contribuicdes combinatorial e residual do UNIFAC ja descritos na secdo 3.1.4.

O termo de Debye-Hiickel é calculado como descrito em MACEDO et al. (1990).

2AM . d 1
InyoH = =1+ byl - ~2lIn 1+b\/T} 47
4 b%d { 1+ b1 : ) 47)

sendo M, o peso molecular do solvente n, | a forga ibnica da solucdo, d, a

n

densidade molar do solvente n puro, neste caso, calculado das tabelas do Design Institute for
Physical Properties (DIPPR), d é a densidade molar da mistura de solventes, e A e b s&o
parametros de Debye-Huickel.

A=1327757.10°d.2 /(T )2 (48)

b= 6,359696.d 2 /(T )2 (49)
A densidade da mistura de solventes é dada pela equacdo seguinte empirica.

d=Y 0,4, (50)

sendo v, a fragdo volumétrica do solvente n na fase liquida livre de sal (salt free)

definida como
Un = X;Vn/z Xi'vi (51)

sendo x'a fracdo molar na fase liquida do solvente i em base livre de sal, e V, o

volume molar de solvente i. A constante dielétrica, ¢, da mistura de solventes é obtida dos
valores dos solventes puros, ¢,, e da regra empirica de mistura de Oster®®. Para uma mistura

binaria, pode ser aproximada a

% FRANKS, F. Water, A comprehensive treatise. New York: Plenum. 1973.
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g=¢ +[(g, —1)2¢, +1)/2¢, — (&, D, (52)

Para misturas multicomponentes, Boer, Sokolik e Martin (2007) avaliaram varias
regras de mistura em aerossdis aquosos multicomponentes, dentre elas a da constante
dielétrica pela média volumétrica (para sistema binario). Contudo, dividiram o estudo em
sistemas binarios, ternarios e quaternarios, sendo, desse modo, inaplicaveis para o estudo em
questao.

Assim, a constante dielétrica da mistura multicomponente foi calculada pela equagéo
63 considerando somente agua e etanol, apesar das constantes dielétricas dos demais
componentes serem diferentes (Tabela 9).

Neste caso, os parametros de volume e de area de superficie dos ions foram retirados
de Macedo, Skovborg e Rasmussen (1990). Os parametros de interagdo entre 0s grupos dos
solventes ndo mudam. No modelo de Kikic, Fermeglia e Rasmussen (1991) os parametros de
interacdo dos grupos foram estimados entre os fons (Li*, Na*, K*, Ca?*, Ba*", Sr**, Cu®*, Ni**,
Hg?*, F, CI', Br, I, NO* e CH3COO) e os grupos dos solventes (CH,, OH, CH3OH, H,0 e
CH3CO). Todos os parametros utilizados sdo informados nas Tabela 9, Tabela 10 e Tabela 11.

Tabela 9 — Informagdes dos solventes.

Solvente Massa molar (g/mol) | Volume molar (m*/kmol) | Constante dielétrica
Agua 18,0152 0,01807 80,1

Etanol 46,0688 0,05868 25,3

Ao | 881402 0,10922 15,6

Propanol 60,0956 0,07514 20,8

Isobutanol 74,1224 0,09291 17,93

Glicerol 92,0944 0,07319 46,53

Fonte: KOREAN DATA BANK — KDB (2012).

Tabela 10 - Parametros R, , Q, utilizados no modelo apresentado por Kikic, Fermeglia e Rasmussen.

Grupok | R Qx

K 3 3

Ace 2,05 1,9

Ca 1 1

Cl 0,9861 0,9917

Fonte: KIKIC; FERMEGLIA; RASMUSSEN (1991).
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Tabela 11 — Parametro a, . (K) utilizado no modelo apresentado por Kikic, Fermeglia e Rasmussen.

Grupok | CHg3 CH, CH OH H,0 cation | &anion
K-k 753,2 753,2 753,2 30,79 -2842 |0 96,12
k-K 103,7 103,7 103,7 87,98 99,73 0 589,9

Ace-k 415,67 | 415,67 | 415,67 |-289,9 |4233 589,9 |0
k-Ace 105,47 | 105,47 | 105,47 |102,3 84,05 96,12 |0

Grupok | CHs CH: CH OH H,O Ca Cl
Ca-k 96554 | 96554 |96554 |3343,7 |-8382 |0 4166,3
k-Ca -433,2 | -433,2 |-433,2 |5779,7 |-897,2 |0 21,983
Cl-k 19912 19912 |19912 |-367,7 |-230,2 |21,983 |0

k-Cl 68,14 68,14 68,14 -586,4 |-982,5 |4166,3 |0

Fonte: KIKIC; FERMEGLIA; RASMUSSEN (1991).

Modelo apresentado por Achard, Dussap e Gros
Achard, Dussap e Gros (1994) desenvolveu um modelo em que o termo LR devido as

forcas eletrostaticas foi representada na forma da lei de Debye-Hiickel conforme Pitzer®>*!

, €
0 termo SR dado pelas interacGes fisicas dado pelo modelo UNIFAC. Incorporaram ao
modelo UNIFAC (LARSEN; RASMUSSEN; FREDENSLUND, 1987) equacles de
solvatacdo para representar a hidratacdo dos ions na solucdo aquosa (formacao de clusters de

agua, Figura 17).

Figura 17 — Esquema da solvata¢éo da salmoura em visdo molecular.

Fonte: elaborada pela autora.

% pitzer, K.S. Thermodynamics of electrolytes: I. Theoretical basis and general equations. Journal of Physical
Chemistry, v. 77, p. 268-277, 1973.

*! pitzer, K.S., Electrolytes: from dilute solutions to fused salts. Journal of the American Chemical Society, v.
102, p. 2902-2906, 1980.



75

O equacionamento do coeficiente de atividade para o solvente n fica
Iny, =InyR +Iny>F (53)

O termo In y® é zero, uma vez que é proporcional a carga do componente (que para

0s solventes é zero).
Os coeficientes de atividade de curto alcance da agua e dos outros solventes sdo

respectivamente
(54)

H
SRH X

SR
Yo =V ——
Xy

SR _ o SRH i( SRH yH )—Nha (55)

Vi =7 x 1

SRH " 530 calculados pelo modelo UNIFAC usando as fragdes molares,

sendo yRMe y>F

x| e os pardmetros estruturais, R;' e Q,', dos componentes hidratados.

N
X, — > Nh;X;
e (56)

i=2

(57)

:N—
1-) Nh;x,
j=2
R!' =R, +Nh.R, (58)
QkH =Q + Nthl (59)

sendo Nh, o nimero de hidrata¢do do grupo k na dilui¢&o infinita.
A contribuicdo combinatéria do coeficiente de atividade UNIFAC (LARSEN;

RASMUSSEN; FREDENSLUND, 1987) é dada por

Iny® = In{%} +1—% (60)

com

D, =X ri%/zxirj% (61)
(62)

= Z‘/S)Rk
K

A contribuig&o residual do coeficiente de atividade UNIFAC é dada por
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Inyf =3 vO(nT, ~InTY) (63)
com
In 1—‘k = Qk |:1_ In(z em‘//mk ] - Z(emvlkm/zepl”pm}} (64)
m m p
0m=Qme/ZQpo (65)
p
vi'x,
7w
W = EXP [_ an, /RT] (67)

T
sendo a; =a;, +a,,(T —29815K )+ aij‘{T.ln —

+T—-29815]| se i e j forem
298,15K

solventes ou a; =u; —Uuj; se uma das especies for idnica. Sendo " calculado como T, para

uma solucéo hipotética de referéncia com substancia i pura.

N&o ha influéncia da hidratacdo nos coeficientes de atividade dos solventes organicos.
O modelo de Achard, Dussap e Gros (1994) somente adiciona um parametro de interacdo ion-
solvente e o numero de hidratacdo na base do modelo UNIFAC, negligenciando as diferencas
entre os pardmetros de interagdo ion-ion.

Os parametros de interacdo foram estimados entre os fons (Li*, Na*, K*, Mg, Ca*",
Co?*, Sr**, Ba**, NH,*, F, CI', Br, NO* e SO4*) e os grupos dos solventes (CH,, OH,
CH30H, H,0 e CH3CO). Os parametros utilizados no trabalho sdo apresentados nas Tabela
12, Tabela 13, Tabela 14 e Tabela 15.

Tabela 12 — Parametros R, , Q, e Nh, utilizados no modelo apresentado por Achard, Dussap e Gros.

Grupo k Ry Qx Nhy
CHs 0,9011 0,848 --
CH, 0,6744 0,540 --
CH 0,4469 0,228 --
OH 1,0000 1,200 --
H,0 0,9200 1,400 -
Ca 0,1630 0,297 3,08
Cl 0,9860 0,992 0,00

Fonte: ACHARD; DUSSAP; GROS (1994).



Tabela 13 — Parametro a (K) utilizado no modelo apresentado por Achard, Dussap e Gros.

a;, (K) CHs, CH,, CH | OH H,O
0,0 972,8 1857,0
CHs, CH,,CH | 0,0 0,2687 -3,322
0,0 8,773 9,0
637,5 0,0 155,6
OH -5,832 0,0 0,3761
-0,8703 0,0 9.0
410,7 -47,15 0,0
H,0 2,868 -0,4947 0,0
9,0 8,65 0,0

Tabela 14 — Pardmetro Uj; (K) utilizado no modelo apresentado por Achard, Dussap e Gros.

Fonte: ACHARD; DUSSAP; GROS (1994).

u; (K) CHs, CH,, CH | OH H,O
Ca 1616,9 -353,2 -649,9
Cl 2500,0 -913,2 -1054,0

7

Fonte: ACHARD; DUSSAP; GROS (1994).

Tabela 15 — Pardmetro U i (K) utilizado no modelo apresentado por Achard, Dussap e Gros.

Grupo i alcano- alcool- agua- cation- | anion-
o) alcano alcool agua cation | anion
uy (K) 746,3 -497,3 -700 2500,0 | 2500,0

Fonte: ACHARD; DUSSAP; GROS (1994).

Modelo apresentado por Yan et al.

O modelo de Yan et al. (1999) também chamado de LIFAC foi desenvolvido através
do modelo LIQUAC®® ®_ A energia livre de Gibbs de excesso consiste de trés termos: um
termo de Debye-Hickel que representa as interacdes de LR causada pelas forcas eletrostéticas
de Coulomb, um termo virial que considera as interacbes MR dos efeitos ion-dipolo, um
termo UNIFAC (FREDENSLUND; GMEHLING; RASMUSSEN, 1977) que representa as
interagdes SR.

A expressédo para o coeficiente de atividade do solvente n é:

Iny, =In )/nLR +In yr':"R +In ynsR (68)

2L1,J.; POLKA, H. M.; GMEHLING, J. A g& model for single and mixed solvent electrolyte systems. 1. Model
and results for strong electrolytes. Fluid Phase Equilibria, v. 94, p. 89 — 114, 1994.

%L1, J.; LIN, Y; GMEHLING, J. gF model for single- and mixed-solvent electrolyte systems. 3. Prediction of
salt solubilities in aqueous electrolyte systems. Industrial & Engineering Chemistry Research, v. 44, p. 1602
— 1609, 2005.
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Os termos " e y=F sdo os mesmos de Kikic, Fermeglia e Rasmussen (1991). Yan et

al. (1999) destaca que a validade fisica para o primeiro termo da equacao € limitada as regides
de grande diluicdo. O propdsito desse termo € fornecer a lei limite a dilui¢do infinita.

O termo y"® é calculado da seguinte forma:
Inya® = > v Iny" (69)
k

sendo vﬁ”)o nimero de grupos do tipo k no solvente n, e »"° o coeficiente de

atividade do grupo k na mistura pela contribuicdo MR dada por

M > > X
Iny"™ = ZBk,ion(I )mion - v Zk:Z[Bk,ion(l )"‘ IBI:,ion(I )]Xl:mion

ion M ion

-M, Y > [B..(1)+ 1B, (1)m.m, (70)

sendo x; a fracdo molar do grupo k do solvente em base livre de sal, m, a molalidade

do ion (ion), cation (c) ou &nion (a), M, a massa molecular do grupo k do solvente, M é a
massa molecular da mistura de solventes, e B/, (1) éigual a dB; ; (1 )/dl :

Os parametros de interagao B, | (1) séo descritos por Li, Polka, Gmehling (1994).

B., =b,, +C..ep(-1*2+013.) (71)

By ion =By ion + C on X0 (-1,2.12 +043.1) (72)

sendo b,; e ¢ ; pardametros de interagdo MR das espécies i e ]
(b; =b;;,ci; =c¢;i,b; =¢;; =0) e | aforcaidnica.

Somente os parametros virial foram estimados, os demais foram obtidos de Hansen et
al. (1991)* apud Yan et al. (1999). Os parametros de interagdo foram estimados entre os fons
(Li*, Na*, K*, Mg®*, Ca?*, Co®*, Cu®*, Zn**, Ni**, Hg**, Sr**, Ba®*, NH,*, F, CI', I', Br, NO¥,
SCN’™ e CH3COO)) e os grupos dos solventes (CH,, OH, CH30OH, H,O, CH,CO, CCOO e
CH,0). Todos os parametros virial utilizados estdo documentados nas Tabela 16 e Tabela 17.

* Hansen, H.K.; et al. Vapor-Liquid Equilibria by UNIFAC Group Contribution. 5. Revision and Extension.
Industrial & Engineering Chemistry Research, v. 30, p. 2352 — 2355, 1991.
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Tabela 16 — Parametros b, ; . e C, ;, utilizado no modelo apresentado por Yan.

k,ion

I'g(:-r:lpo k ) bk,ion Ck,ion I'gorr:JpO k ) bk,ion Ck,ion
alcano-K -0,1762 -0,2235 OH-Ca 0,0160 2,5117
alcano-Ace | 0,4096 -0,5012 OH-CI -0,1575 -0,3737
alcano-Ca -0,8179 -1,1583 H,0O-K -0,0015 -0,0300
alcano-Cl 0,2971 0,3430 H,0O-Ace -0,1229 0,0218
OH-K 0,5555 0,4022 H,0-Ca -0,7894 -0,0491
OH-Ace -1,0371 1,5768 H,O-ClI 0,1284 0,0196

Fonte: YAN et al. (1999).

Tabela 17 — Parametros b, e C_, utilizado no modelo apresentado por Yan.

c,a

fon-ion b, , Cca
K-Ace 0,2877 0,3983
Ca-ClI 0,6405 -0,5258

Fonte: YAN et al. (1999).

Esse modelo se diferencia dos outros dois anteriores focando principalmente na
contabilizacdo da carga dipolo e da carga dipolo induzida das interacBes entre os grupos dos
solventes e dos ions. Os parametros de interacdo de grupos UNIFAC entre os grupos dos

solventes se mantém constante, contudo entre os ion-ion e fon-solvente sdo tidos como zero.

Modelo utilizado por Aznar e Telles

Dahl e Macedo (1992)* negligenciam o termo de Debye-Hiickel no modelo do
coeficiente de atividade, mostrando que este ndo altera 0 comportamento do ELV, apesar de
ser essencial para o calculo da atividade idnica na fase aquosa. Entdo, Aznar e Telles (2001)
utilizam o modelo UNIFAC-Dortmund para predicdo de dados de ELV de sistemas
eletroliticos sem um termo LR.

O coeficiente de atividade para os solventes é calculado da forma (GMEHLING; LlI;
SCHILLER, 1993):

Iny, =Iny +Inyf (73)

sendo

% DAHL, S.; MACEDO, E. A. The MHV2 model: a UNIFAC-based equation of state model for vapo-liquid and
liquid-liquid equilibrium of mixtures with strong electrolytes. Industrial & Engineering Chemistry Research,
v. 31, p. 1195 — 1201, 1992.
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Iny° =In @i +1-— @, —5q; 1—g+lng (74)
X; X 0, o,
%
’ Xi ri
P! = — (75)
2 Xr
i
O, = K (76)
2%
i
0, = Xid; (77)
ijqj
J
r, = va).Rk (78)
k
g, = Zvlgi)'Qk (79)
k
Inyf =S v(InT, ~InT?) (80)
k

InT, =Q, {1— ln(zmlﬁmwmkj—;(ﬁmwkm / Zp:ﬁpl//pmﬂ (81)

sendo Fk“) calculado como I, para uma solugdo hipotética de referéncia com
substancia i pura assim como no modelo UNIFAC original.

O pardmetro de energia é dependente da temperatura conforme (GMEHLING; LI;
SCHILLER, 1993):

a, +b T+c, T°
Vo = €XP (_ T ] (82)

Os parametros fisicos (Tabela 18) para os solventes foram retirados de Gmehling, Li e
Schiller (1993) para os grupos dos solventes e de Macedo, Skovborg e Rasmussen (1990)
para os ions. Os trés pardmetros de interacio (Tabela 19) foram estimados entre os fons (Li",
Na*, K*, Ca?*, CI', Br, NO* e CH3COOQ) e os grupos dos solventes (CH,, OH, CH30OH, H,0
e CH3CO).
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Tabela 18 - Parametros R, e Q, utilizados no modelo apresentado por Aznar e Telles.

Grupok | Ry Q, Grupok | Ry Q,
CHs 0,6325 1,0608 H,O 1,7334 2,4561
CH, 0,6325 0,7081 K 3 3

CH 0,6325 0,3554 Ace 2,05 1,9
OHp 1,2302 0,8927 Ca 1 1

OHs 1,0630 0,8663 Cl 0,9861 0,9917

Fonte: AZNAR; TELLES (2001).

Tabela 19 — Pardmetros de interacdo utilizados no modelo apresentado por Aznar e Telles.

m n a, b Con a,, b, Com
alcano OH 2777,0 |-4,6740 | 0,1551 1606,0 | -4,7460 | 9,181.10°
alcano H,O 1391,3 | -3,6156 | 0,1144 -17,253 | 0,8389 | 9,021.10%
alcano K -2071,6 { 0,2280 |0 12803 |5,1318 |0

alcano Ace 11539 |0,6448 |0 -90,480 | 0,0202 |0

alcano Ca 33019 |-1.1392 |0 9829,3 |-27,36 |0

alcano Cl 67314 |47 0 -7424,5 | 20,728 |0

OH H,O -801,90 | 3,8240 | -0,7514 1460 -8,6730 | 0,01641
OH K -7007,6 | 14,053 |0 -2974,7 18,1759 |0

OH Ace -117,90 | -0,0098 | 0 28,536 | -0,0150 |0

OH Ca 13532 | -37,194 | 0 -4932,8 | 17,958 |0

OH Cl 4286,2 |-62,547 |0 4950,2 |-15,522 | 0

H.O K -5616,8 { 0,4801 |0 -481,55 | -0,0051 | 0

H.O Ace 845,74 |0 0 -429,01 | 0 0

H.O Ca 32490 |0 0 -1199,0 | 0 0

H.O Cl 53069 |0,4377 |0 -144,82 | -0,0174 | 0

K Ace 372,64 |0,0012 |0 -6012,6 | 0,0074 |0

Ca Cl -570,39 | -51,551 | 0 3632,0 |36,131 |0

Fonte: AZNAR; TELLES (2001).

Resultados Comparativos dos Modelos Encontrados na Literatura

O modelo apresentado por Kikic, Fermeglia e Rasmussen (1991) para o sistema
etanol-agua-acetato de potassio (utilizado para predicdo dos paréametros), obteve desvios
absolutos de 24,4 mmHg na pressdo e 0,042 na fracdo molar de etanol na fase vapor e o
modelo de Macedo, Skovborg e Rasmussen (1990) desvios de 47,6 mmHg e 0,013. Para o
sistema etanol-agua-cloreto de calcio (dados preditos), o desvio médio relativo percentual em
modulo da fracdo molar de etanol na fase vapor para concentracdes de sal de 5, 10 e 15 %
foram, respectivamente: 3,70; 2,67 e 5,40. Maiores que os resultados seguindo o modelo de
Sander, Fredenslund e Rasmussen (1986): 1,19; 0,90 e 2,76.
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O limite da validade do modelo proposto por Achard, Dussap e Gros (1994) é a
inclusdo de todas as moléculas de agua em clusters. Em solucBes aquosas, a suposi¢do da
constante de solvatacdo sobre toda a faixa de concentracdo de sal é valida para sistemas onde
a solubilidade do sal esta entre 5 e 10 mol por kg de agua. Para grandes concentracdes de sal,
a inclusdo das moléculas de agua como clusters resultaria numa fracdo molar de &gua
negativa. Entdo o modelo ndo deve ser usado para predizer o comportamento de solugdes
aquosas de CaCl; e LiCl perto da sua concentracdo de saturacdo que é proxima de 20 mol/kg.
Nesse artigo ndo sdo considerados a dissociacdo de acidos fracos como o acetato, uma vez
que este é entendido como formado por dois grupos CH; e COO'". Para o sistema etanol-agua-
cloreto de célcio (utilizado para predicdo dos parametros juntamente com outros sistemas
com o CacCly), os autores obtiveram desvios absolutos de temperatura e fracdo molar de etanol
na fase vapor de 1,288 K e 0,019 em contraposicdo a 1,389 K e 0,031 do modelo de Kikic,
Fermeglia e Rasmussen (1991). Contudo, vale considerar os limites do modelo, inclusive a
ndo predicdo para o ion acetato.

YAN et al. (1999), para o sistema etanol-agua-acetato de potassio para fracbes
molares de sal de 0,066; 0,085 e 0,150, obtiveram desvios médios absolutos nas temperaturas
e nas fracbes molares de etanol na fase vapor de, respectivamente: 1,34 K; 1,46 K; 4,46 K;
0,024; 0,025; 0,025. Os resultados comparados com os modelos de Sander, Fredenslund e
Rasmussen (1986), Kikic, Fermeglia e Rasmussen (1991) e L1 et al. (1994) foram préximos.

Aznar e Telles (2001) obtiveram desvios absolutos médios de até 0,0697 atm e 0,093
(fracdo molar de etanol na fase vapor) para o sistema etanol-agua- cloreto de calcio, e 0,2697
atm e 0,050 para o sistema etanol-agua-acetato de potassio.

A Tabela 20 mostra um resumo dos resultados obtidos pelos autores. A literatura
apresenta somente a compara¢do entre os modelos a cada par (todos se comparando ao de
Kikic, Fermeglia e Rasmussen). Pelos desvios médios absolutos ou relativos fornecidos pelos
autores também ndo se pode afirmar qualquer grau de comparacdo entre os quatro modelos,
uma vez que esses desvios dependem da quantidade de sistemas que foram utilizados para

estimar os parametros e para calcular os proprios desvios.
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Tabela 20 — Resumo dos resultados obtidos pelos autores na aplicagdo de seus modelos.

Trabalho | KFR | ADG YAN AT
Desvio médio relativo (%) ou absoluto de todos os sistemas testados pelos autores
Pressao 9% 4% 0,450 kPa 8,1364 kPa
y 4% 4% 0,0190 0,051
Desvio médio absoluto dos sistemas testados a fim de comparacgéo

T (K) 1,398 0,900

y 0,045 0,020

T (K) 1,25 0,62

y 0,039 0,017

P (atm) 0,0405 0,0446
y 0,039 0,043

Fonte: elaborada pela autora.
KRF: KIKIC; FREDENSLUND; RASMUSSEN. ADG: ACHARD; DUSSAP; GROS. YAN: YAN et al.. AT:
AZNAR; TELLES.

3.2  Modelagem da Coluna de Destilagio Extrativa

Uma vez determinado o equilibrio liquido-vapor, o problema deve ser resolvido em
uma dimensdo maior: na dimens&o do processo da coluna de destilagdo extrativa.

A modelagem de colunas de destilacdo ja estd bem desenvolvida atualmente. A
simulacdo de processos por estagios de equilibrio data de 1893, quando Sorel publicou
equacdes simplificadas para destilacdo estacionaria. O equacionamento incluia balangos de
massa, total e parcial, e balancos de energia. Ponchon e Savarit em 1921 tomaram como base
as equacdes de Sorel para criar o método de calculo de separacdo para sistemas binarios. Em
1925, com algumas simplificacdes adicionais que restringiam o balanco de energia ao prato
de alimentacdo, surgiu outro método grafico, o0 método de McCabe e Thiele (KOOIJIMAN,
1995).

Embora as equacOes basicas do balango de massa e energia sejam conhecidas desde a
década de 40, s6 em meados da década de 70 e 80, com o desenvolvimento dos computadores,
foi possivel usar tais equacdes de uma maneira eficiente para a simulagdo do comportamento
das colunas. Métodos numericos, como Naphtali-Sandholm, Runge-Kutta e Euler modificado
(POIANI, 1985), eram utilizados para resolver o sistema de equacoes.

As principais vantagens do método rigoroso proposto por Naphtali e Sandholm (1971)

estdo relacionadas a flexibilidade, sendo que as varias alimentagdes e retiradas laterais de
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produtos podem ser admitidas, bem como as condic¢des no refervedor e condensador podem
ser especificadas, h& possibilidade de consideragdo de solugcdes ndo ideais e de eficiéncias de
Murphree do prato e ha rapida convergéncia quando a solucdo é aproximada (LIGERO,
1999).

Neste trabalho é utilizado um método rigoroso de solucdo da coluna em estado
estacionario, ou seja, de célculo de suas vazdes, composicdes e temperaturas a cada estagio
simultaneamente pelas equacdes de balangco de massa e energia e de equilibrio, sendo

contabilizada nessas ultimas uma eficiéncia de Murphree.

3.2.1 Hipoteses e Consideracoes

As principais hipoteses e consideragdes levadas em conta na modelagem da coluna
estdo listadas a seguir:
e Quanto as condicBes de contorno:

o Assume-se condensador total e refervedor parcial (este ultimo quando
utilizado);

o A coluna ¢ adiabatica, ou seja, a capacidade térmica do metal da coluna
é desprezada e a troca de calor ocorre somente no condensador e
refervedor.

e Quanto a hidraulica do estéagio:

o Insignificante holdup de vapor, isto é, 0 acimulo de vapor no estagio é
muito menor que o acumulo de liquido desse modo os efeitos do holdup
do vapor séo considerados pequenos;

o Volume do holdup do liquido constante em todos os pratos e no
condensador;

o Coluna isobérica a pressdo atmosférica nas avaliagdes preliminares. Nas
simulacfes do processo, queda de pressdo constante através da coluna
(valor definido no item 3.4).

e Quanto a composicdo das correntes de vapor e liquido:
o Mistura perfeita com solubilizacdo e dissociacdo total dos sais se

presentes;
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o As equagdes de balango e de equilibrio de fases séo escritas apenas para
0s componentes volateis, para os sais sdo realizados balan¢os de massa
simples (LIGERO, 1999);

Eficiéncia de Murphree

As propriedades hidrodinamicas do fluxo como a viscosidade e a taxa de escoamento
de gés afetariam o regime do fluxo, como também a taxa de transferéncia de massa, a qual é
afetada pela difusividade. Quando o céalculo da coluna é formulado a partir da abordagem de
estagios em equilibrio, desprezam-se todos os efeitos que distanciariam o estado real do
estagio do estado de equilibrio hipotético.

A maior incerteza no calculo de colunas de destilacdo se encontra na quantificacdo dos

desvios do equilibrio que ocorrem em colunas reais. A eficiéncia n ¢é o fator que mede o

desempenho da separacdo, permitindo a conversdo do nimero de pratos ideais (estagios de
equilibrio) necessarios a separacio em nimero de estagios reais. E vasto o nimero de
varidveis que interferem no desempenho de uma coluna, podendo ser de carater fisico
(dependente do sistema e da composicdo) ou de cardter geométrico (dependente do
equipamento e do projeto). Geralmente, os resultados provenientes de um dado estudo
aplicam-se para condices especificas estudadas e ndo podem ser estendidas de modo
imediato e simples a outros casos (PESCARINI, 1996).

A definicdo de Murphree (1925) relaciona o comportamento de um prato real com o
de um prato ideal mediante o grau de contato entre o liquido e o vapor, admitindo-se que o
liquido esteja completamente misturado no prato. A eficiéncia pode ser definida para as fases
gasosa e liquida, respectivamente (PESCARINI, 1996):

vo_ Yi.i —VYijna
ij *
Yiji = VYija (83)
77i,Lj = —Xi’j_l — Xi*’j
X1 — X

hJ (84)

Para misturas binarias as eficiéncias de Murphree sdo as mesmas, sejam elas escritas
em termos do componente mais volatil ou menos volatil. Para misturas multicomponentes, a
eficiéncia calculada para qualquer uma das fases pode ser diferente para diferentes
componentes, podendo ser negativa (WANKAT, 2007). Para eficiéncias de Murphree para a
fase vapor séo sempre ndo nulas, finitas e positivas (HOLLAND; McMAHON, 1970).
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Muitas vezes a eficiéncia correspondente ao componente chave, o componente de
maior interesse no caso de uma separagdo multicomponente, pode ser usada satisfatoriamente
para 0s componentes restantes, reduzindo a eficiéncia para um Unico valor constante em toda
a coluna (POIANI, 1985). Neste trabalho, a eficiéncia de Murphree do vapor foi tomada como
sendo de 70% para coluna extrativa com glicerol e 60 % para a salina de acordo com Ligero e
Ravagnani (2003).

Calculo da Presséo de Vapor

A pressdo de vapor P** pode ser calculada da forma

dT (85)

Psat — ] AH iLV
' . T.AVY
ou pode-se empregar correlagcdes. Neste trabalho foi utilizada a correlacdo encontrada

na Korean Data Bank (KDB) expressa por
P :exp(AInT +TE+C+D.T2] (86)
sendo P** em kPa, T atemperaturaem Kelvine A, B,C e D parametros estimados

experimentalmente. Os parametros sdo informados na Tabela 21.

Tabela 21 — Pardmetros da correlagao para o calculo da pressdo de vapor.

Parametro | Pardmetro | Parametro Faixa de
Substéancia Parametro D | temperatura

A B C (K)
Agua -7,342973 -7276,391 67,02455 4,161914.10'6 274,15 — 647
Etanol -5,089412 -6606,453 53,1703 5,954048.107 | 159,05 — 516,25
Alcool _13,63252 | -10666,42 | 112,2969 3,265113.10° | 274,15 — 647
isoamilico
Propanol -7,702226 -8002,693 71,71697 3,950448.107 | 146,95 — 536,71
Isobutanol | -29,61931 -14106,2 214,5658 2,126631.10° | 165,15 — 547,73
Glicerol -21,25867 -16726,26 165,5099 1,10048.10° 290,15 - 723

Calculo das Entalpias Molares
Grande parte dos trabalhos da década de 90 como Jiménez (1995), Reis (1996), Rocha

Fonte: KOREAN DATA BANK — KDB (2012).

(1998) e Ligero (1999) ndo levam em conta a presenga de sal nos calculos de entalpia tanto da

fase vapor quanto da liquida. Eles alegam que os sais ndo compdem em momento algum a
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fase vapor, ao mesmo tempo em que sua contribuicdo é pequena na fase liquida (uma vez que
sua capacidade calorifica € menor que de outros componentes).

HASHEMI et al. (2011) e Llano-Restrepo e Aguilar-Arias (2003) levam em
consideracdo a presenca do sal na entalpia do liquido utilizando o equacionamento proposto
por Liu e Watanasiri*® (1999). Contudo o modelo abrange somente a 4gua e mais um solvente,
fato que impede sua aplicacdo neste trabalho que utiliza uma mistura multicomponente.

Jiménez (1995) considerou o calor de mistura para a agua e etanol calculando a
entalpia de excesso de acordo com Fredenslund, Gmehling e Rasmussen (1977). Entretanto,
Giordano (1985) estudou que para o sistema etanol-4gua a entalpia de mistura ndo afeta na
consisténcia de dados de equilibrio, a0 menos a pressdes baixas ou moderadas.

Dessa maneira, optou-se por calcular a entalpia molar tanto da fase vapor quanto da
fase liquida como o somatdrio das entalpias dos componentes volateis desprezando o calor de
mistura e as entalpias dos sais.

O estado padrdo foi considerado gés ideal a 298,15 K e 100 kPa e a entalpia de
formacéo padrdo do gas ideal (Tabela 22) foi obtida no banco de dados do KDB, do NIST ou
do DIPPR.

Tabela 22 — Entalpias padrdo de formagao do gés ideal (a 25°C) dos solventes.

Solvente H 9 (kJ/mol)
Agua -242000
Etanol -235000
Alcool isoamilico | -302300
Propanol -256600
Isobutanol -283400
Glicerol -585300

Fonte: KOREAN DATA BANK — KDB, NATIONAL INSTITUTE OF STANDARDS AND TECHNOLOGY -
NIST, DESIGN ISNTITUTE FOR PHYSYCAL PROPERTY DATA — DIPPR (2012).

A entalpia do vapor da substancia i foi calculada integrando a correlagédo da
capacidade calorifica do géas ideal fornecido pelo banco de dados do KDB:

h = A -T, )+B(T2 -T2 )/2+C(T* -T2 )/3

ref

DT -T2 )4+ E(T°-T5 )5+ HOO (87)

ref ref

*®LIU, Y.; WATANASIRI, S. Successfully simulate electrolyte systems. Chemical Enginering Progress, v. 95.
p. 25 — 42, 1999.
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A entalpia de vaporizacdo da substancia i foi calculada seguindo a simplificacdo de

Clausius, considerando a fase vapor como gas ideal e 0 volume do vapor muito maior que o

do liquido.
sat
any = pAINR ) (me:) (88)
d@yT)
Aplicando na correlacéo da pressao de vapor (equacao 86) tem-se
AHY =R(AT-B+2DT?) (89)
sendo R a constante dos gases.
Por fim:
h" =>"y.h! (90)
AHY =" x.AH (91)
h"=h" —AH"Y (92)

3.2.2 Equagdes MESH

Os dados de entrada para um estagio arbitrario (Figura 18) da coluna de destilacdo

com refervedor e condensador que devem ser especificados de acordo com o método Seader,

Henley e Roper (2010) sdo listados a seguir:

NUmero de estagios;

Pressao e eficiéncia de cada estagio;

Estagios nos quais estdo localizadas as alimentacbes e retiradas laterais
(inclusive de calor);

Composicdo, vazdo molar e estado térmico das alimentacgdes;

Vazdo molar e fase das retiradas laterais ou calor retirado;

Vazéo molar de destilado;

Razé&o de refluxo (se utilizado refervedor).
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Figura 18 — Esquema de um estégio arbitrario.

EEV E Liquido do EEHHHWHE
;; ] ::l Saida de Vapor estagio superior EE ]_1 E
EE pp . ;: Saida Lateral de
" ] Vapor
Wasaman
Vigihy i TP X iy TP
vy (0
o ] L]

lmuflrfntagso | I><|—> Estagio] \§§\ by

EE : Transferéncia de
: FI :: Calor
Eﬁﬁii- yj,j+1;hl}_1;]}+1;Pj+l xiﬂjjhjjzjjjpj

EZF,j;hj;TF,j;PF,jE

YasEEEEEEEEEEEEEEEEEEEEEEET] :: ::
Saida Lateral de EE‘ / o
Liquido . Ja

:: V ]E Vapor do estagio Saida de Liquido |:1 L . ::

R ; inferior » o Jo

N ssasamamm leessassd

Fonte: elaborada pela autora.

Se o problema tiver NCOMP componentes e NSTG estagios a Figura 18 mostraria

NSTG.(2.NCOMP +3) variaveis a serem calculadas. Contudo, novas variaveis podem ser
definidas diminuindo esse nimero para NSTG.(2.NCOMP +1). Essas novas variaveis s&o:
Vij = yi,j-Vj (93)

NCOMP NCOMP

sendo V, = Zvi,j el = ZIH
i=1 i=1
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s, =W/Vj (95)
5, = /L, (96)

As equacdes de balanco de massa, as relacdes de equilibrio, os somatorios das fracdes
molares e os balancos de energia, ou seja, as equagdes MESH s&o desenvolvidas a seguir
formuladas para o componente i e estagio j como em Seader, Henley, Roper (2010).

Balanco de Massa

M. . = Ii'j(1+sj)+vi1j(1+Sj)—Ii'j_l -V

(Y]

f (97)

ij+1 i
Balanco de Energia

Hy =ty (s, D01 +h s v, —hy D1

_h\/jﬂzvi,jﬂ_hﬁz fi,j _Qj (98)
Equilibrio de Fase com Eficiéncia de Murphree no vapor

75K i b D Vie (1—77,-)Vi,;+1-ZVk,j
E . = k —V. . + k (99)

i ij
Dl D Vi
k k

sat
7/i,j-Pi,j .
P

]

sendo f,; =z ,.F, e K, =

Os balangos de energia nos estagios 1 e NSTG (no ultimo) quando estes estagios
representam o condensador e o refervedor, respectivamente, sdo trocados pelo balanco de
massa no ponto em que o liquido que entra no primeiro prato da coluna ou no condensador e
pelo balanco de massa total da coluna:

H,=L -U,.rr ou H,=V,-\V,+L +U,) (100)

Hysr = 2. Fy = (8,4, +5,V,)-Vs ~ Ly (101)
J J
O estado térmico (fracdo de vapor) da alimentacdo foi determinado através de

informagdes somente de vazdo composi¢do, temperatura e pressdo de acordo com célculos

seguidos de ponto de bolha e de orvalho como descrito em Smith, Van Ness e Abbott (2011).
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3.3  Ferramentas da Simulacéo

A modelagem das equacdes MESH, a determinacédo dos coeficientes de atividade e das
propriedades térmicas foram desenvolvidas em Visual Basic em forma de funcBes. No
apéndice estdo disponiveis 0s pardmetros, as propriedades, o modelo UNIFAC
(FREDENSLUND; GMEHLING; RASMUSSEN, 1977), o modelo de Kikic, Fermeglia e
Rasmussen (1991) , as equacdes MESH e o calculo da fracdo de vapor para o numero total de
componentes.

Para solucionar o problema é preciso satisfazer as NSTG.(Z.NCOMP+1) equacdes

(97, 97 e 99). Por Naphtali-Sandholm, elas sdo resolvidas simultaneamente pelo método
numérico iterativo de Newton-Raphson. Contudo, neste trabalho foi utilizado o Solver® para
Excel® para resolver as equacdes. O método numérico escolhido oferecido pelo pacote foi o
GRG (gradiente reduzido generalizado) ndo linear.

O fundamento do algoritmo GRG baseia-se em converter um problema restrito em
outro irrestrito, criando um vetor de busca, para facilitar o encontro do ponto 6timo do
problema de interesse. Este algoritmo trata-se de um método numérico que procura localizar
um ponto de maximo ou minimo, a partir de um valor inicial aleatério que esteja dentro do
limite aceito pelas restricdes do problema (R1ZZ0O, 2011).

O Departamento de Engenharia Quimica da UFSCar tem acesso ao simulador
ASPEN® Plus, assim, para comparar varias das suposicdes e correlacdes desse estudo
utilizou-se essa ferramenta comercial. Os modelos para coeficiente de atividade (NRTL,
UNIFAC e UNIQUAC) e a equacdo de estado (Redlich-Kwong) do ASPEN® bem como seus

parametros estdo no anexo B.

3.4 Processo de Desidratacdo Proposto

A producdo de etanol anidro através da técnica de destilagcdo extrativa com glicerol ou
salina consiste de uma Unica etapa: a desidratacdo das flegmas vapor e liquida.

Este processo é realizado na coluna de destilacdo extrativa esquematizada na Figura
19. Ela nada mais € que a coluna de retificacdo do processo de concentracdo de etanol ja
descrita na se¢éo 1.2.2.
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Figura 19 — Esquema do processo de producédo de etanol anidro proposto utilizando coluna de destilacéo
extrativa.
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Fonte: elaborada pela autora.

A coluna continuara contendo 45 pratos em sua parte superior “B” e 15 pratos em sua
parte inferior “B1” e receberd as flegmas vapor e liquida da coluna de epuragdo,
respectivamente, na primeira bandeja da “B1” e na ultima bandeja “B”. O entrainer, ou
extrator, € adicionado puro na corrente de refluxo antes dela entrar no primeiro prato da
coluna. O produto de topo consiste de etanol anidro apenas, enquanto todos 0s outros
componentes da alimentacdo inclusive o agente de separacdo sdo removidos como produto de
fundo (flegmaca e 6leo fusel).

Como se verifica nas Figura 7 e Figura 8 o agente de separacdo atua em todo
equilibrio. Contudo, na faixa de maior concentracdo de etanol o efeito salino € mais intenso.
Assim, a opgdo por trabalhar com a coluna de retificacdo é atuar com uma alimentagdo da
coluna com maiores frag0es de etanol e com menores quantidades de componentes

minoritérios, diferente da alimentacéo da coluna de esgotamento (vinho).
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Uma consequéncia direta por optar a alimentagdo pelas flegmas e ndo pelo vinho

delevedurado € a diminui¢do da quantidade de agente de separacdo e de produto de fundo,

este mais puro em relacdo aos componentes minoritarios.

A seguir, algumas consideracfes que tiveram de ser tomadas sobre 0 processo:

Condensador a 1 bar. Pressdo de topo de 1,16 bar e pressdo do fundo de 1,7
bar;

Condensador total com razéo de refluxo de 4,5 (BATISTA, 2008);

A alimentacdo de flegma foi considerada composta por cinco componentes
(4gua, etanol, &lcool isoamilico, propanol e isobutanol) para que o Solver®
pudesse conseguir resolver o nimero de variaveis resultante do problema;

A vazdo e composicdo da flegma (Tabela 23) foram estipuladas de acordo com
0 resultado da simulacdo 6tima realizada por Batista (2008) redistribuindo as
fracbes para os cinco componentes considerados devido ao tempo do estudo

para coleta e analise da composicéo real.

Tabela 23 — Caracteristicas das flegmas liquida e vapor.

Caracteristica Flegma Vapor | Flegma Liquida
Vazao massica (kg/h) | 28535 3387

Fracao de vapor 1 0

Presséo (bar) 1,56 1,52
Composicdo Méssica

agua 0,62251988 0,42585261
etanol 0,37639908 0,57174527
alcool isoamilico 0,00084132 0,00142871
propanol 0,00014561 0,00014689
isobutanol 0,00009411 0,00082652

Fonte: adaptado de Batista (2008).

Fornecimento de energia por borbotagem com 15502 kg/h vapor de escape (2,5
bar, 128°C). Valor calculado segundo o consumo de vapor na coluna de
retificacdo para alcool hidratado (1,233, de acordo com Camargo, 1990) se a
coluna tivesse produzindo alcool anidro;

O etanol era retirado pelo condensador (12572 kg/h) e o Oleo fusel teve
somente uma retirada (20 kg/h). Essas correntes foram determinadas
respectivamente segundo o rendimento de alcool anidro por vinho (0,917 de
acordo com Camargo, 1990) para uma producdo de 13600 kg/h de alcool
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hidratado (BATISTA, 2008), e de producéo de 6leo fusel por alcool hidratado
(0,0016) se a coluna tivesse produzindo élcool anidro;

Dados de processo ndo referenciados no trabalho (producdo, consumo, queda de
pressdo, caracteristica do vapor vegetal, entre outros) foram baseados de acordo com dados
fornecidos pela engenheira Ariella Machado de Oliveira Montebello do Grupo Exal.

A variavel analisada foi a quantidade do agente de separacdo. No caso do glicerol, sua
vazdo foi variada de 40 a 60% da vazdo molar da alimentacdo. Para os sais, sua adicdo na

corrente de refluxo foi dada na medida em que sua fracdo molar variasse entre 0,05 a 0,10.
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4 RESULTADOS E DISCUSSAO

O estudo do processo de destilacdo extrativa aplicado na producgédo de etanol anidro,
utilizando como componente de adicdo um sal e/ou o glicerol se iniciou com a avaliacdo da
predicdo do equilibrio liquido-vapor considerando o sistema binario agua-etanol somente e a
ele adicionado o glicerol e os sais acetato de potassio ou cloreto de célcio.

Em seguida a modelagem da coluna de destilacdo foi também avaliada. Simulou-se
uma coluna de sete estagios ficticia com alimentacdo multicomponente (resultados obtidos no
Excel® e em simulagdes no ASPEN®. Por fim, o processo foi estudado dentro das limitagcdes

das ferramentas.

4.1  Avaliagdo da Predicao do Equilibrio Liquido-Vapor

O objetivo desta avaliacdo foi testar as varias correlaces preditivas para o coeficiente
de atividade nas diversas situacdes que abrangem o problema da destilacdo extrativa na
producéo de etanol anidro. E verificar se a ndo idealidade do equilibrio liquido-vapor era bem
representada pelas correlagoes.

A validacdo da previsdao do equilibrio de sistemas simples (binarios e ternarios) é
importante uma vez que dados experimentais do sistema multicomponente ndo sdo
encontrados na literatura.

Os desvios absoluto (A&) e relativo (A&,.,,) € Suas médias foram calculados

conforme as seguintes equacdes:



Aég = gcalculado - gexperimental (102)
nexp
DY
AE=1L (103)
nexp
Aé:relativo _ gcalculado - gexperimental (104)
gexperimental
nexp
o z Aérelativo,i
Aé: relativo — e (105)

nexp

sendo & a temperatura ou fragdo molar de etanol e nexp 0 numero de pontos

experimentais total.

4.1.1 Sistema Agua-Etanol

O equilibrio liquido-vapor (Figura 20) para este sistema agua-etanol foi estimado pelo
modelo UNIFAC de Fredenslund, Gmehling, Rasmussen (1977). Os dados experimentais
foram retirados do banco de dados KDB. A Figura 21 mostra que a funcdo programada para o
coeficiente de atividade atende o esperado, apesar de que desvios foram observados em
regides diluidas de etanol e agua.

Obtiveram-se desvios médios absolutos de 0,6 K (0,16%) na temperatura de bolha e
0,0109 (7,27%) na fracdo molar de vapor para 63 pontos experimentais. O desvio absoluto
méaximo chega a ser de 1,7 K na temperatura () e 0,0447 na fracdo molar de etanol na fase
vapor (). Contudo, os maiores desvios se concentram na faixa em que o etanol esté diluido,
isto é, com concentracdo molar menor que 0,1 (Figura 24 e Figura 25).

Assim, pode-se afirmar que desvios no coeficiente de atividade da agua influenciam
pouco nos desvios do ponto de bolha comparados aos desvios no coeficiente de atividade do
etanol. Esperam-se, deste modo, desvios maiores no calculo dos estagios inferiores da coluna
de desidratacdo onde concentragdo de etanol é pequena. A extensdo da utilizacdo do modelo

para a coluna de esgotamento deve ser realizada com cautela.



Figura 20 — Diagrama do equilibrio liquido-vapor para o sistema binario agua-etanol.
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Fonte: dados experimentais do KOREAN DATA BANK — KDB (2012).
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Figura 21 — Logaritmo neperiano (LN) do coeficiente de atividade em fungdo da fragdo molar de etanol na fase

liquida.
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Fonte: dados experimentais do KOREAN DATA BANK — KDB (2012).
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Figura 22 — Fracdo molar do etanol na fase vapor calculado pelo modelo UNIFAC em func¢&o da fragdo molar do
etanol na fase vapor experimental.
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Fonte: dados experimentais do KOREAN DATA BANK — KDB (2012).

Figura 23 — Temperatura (K) calculada pelo modelo UNIFAC em funcdo da temperatura (K) experimental.
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Fonte: dados experimentais do KOREAN DATA BANK — KDB (2012).
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Figura 24 — Desvio da fragdo molar de etanol na fase vapor em funcéo da fracdo molar de etanol na fase liquida.
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Figura 25 — Desvio da temperatura (K) em funcdo da fracdo molar de etanol na fase liquida.
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4.1.2 Sistema Agua-Etanol-Glicerol

Dados isobaricos de equilibrio liquido-vapor para este sistema a pressdo atmosférica
ndo sdo encontrados na literatura pela baixa volatilidade do glicerol. Desse modo, o equilibrio
liquido-vapor foi estimado pelo modelo UNIFAC de Fredenslund, Gmehling, Rasmussen
(1977) e seus valores de temperatura de bolha foram comparados a pontos experimentais
isotérmicos retirados de Gmehling e Onken (2003).

O desvio absoluto médio foi de 3,68 K (1,1%). O desvio maximo foi de 8,9 K na
temperatura para o ponto de temperatura igual a 50°C e com concentragdes de etanol (0,3199)
e glicerol (0,4953). A Figura 26 mostra a influéncia da concentracdo de etanol e glicerol no
desvio. Constata-se que para concentracbes maiores de glicerol o desvio é maior, contudo o
desvio sofre pouca ou nenhuma influéncia com relacdo a concentracdo de etanol.

A aplicacdo do modelo de coeficiente de atividade no processo proposto € aceitavel
uma vez que os trabalhos mencionam a utilizacdo de razbes de vazdo molar
solvente/alimentacdo de 0,5 a 0,9. Contudo, sua aplicacdo na coluna de recuperacdo de

glicerol deve ser realizada de maneira cuidadosa, uma vez que se trabalha com altas
concentragdes de glicerol.

Figura 26 — Desvio absoluto na temperatura (K) em funcéo das fragGes molares de etanol e glicerol na fase
liquida.

Desvio da temperatura (K)

0.4 ¥
X

Sang 0,6

Fonte: dados experimentais de GMEHLING; ONKEN (2003).
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4.1.3 Sistema Agua-Etanol-Sal

O estudo desse topico, em especifico, teve como objetivo selecionar entre os modelos
moleculares preditivos estudados por Kikic, Fermeglia e Rasmussen (KFR), Achard, dussap e
Gros (ADG), Yan et al. (YAN) e Aznar e Telles (AT) aquele que melhor representasse o
equilibrio liquido-vapor do sistema ternario agua-etanol-sal (acetato de potéssio e cloreto de
calcio) perto das condicdes de operacgdo (pressdo proxima ou igual a atmosfeérica).

Os dados experimentais, referenciados ao longo do texto foram retirados de

compilacdo gentilmente cedidos pelo Prof. Martin Aznar.

Cloreto de Calcio

A Tabela 24 mostra os desvios médios absolutos para as temperaturas e fracoes
molares de etanol na fase vapor obtidos através do calculo do ponto de bolha utilizando todas
as quatro correlacdes para o coeficiente de atividade citadas anteriormente. Os dados

experimentais s3o de Ciparis®’ (1966) a 760 mmHg.

Tabela 24 — Desvios médios absolutos para calculo da temperatura de bolha de 61 pontos experimentais para o
sistema ternério dgua-etanol-cloreto de célcio.

Desvio médio KFR ADG YAN AT
absoluto

Temperatura (K) 1,81 4,42 4,06 1,71
Fragdo de etanolna | 06 0,0289 0,0620 0,0147
fase vapor

Fonte: elaborada pela autora.

O modelo que melhor se aproximou dos todos os pontos experimentais (Figura 27 e
Figura 28) foi o modelo UNIFAC-Dortmund utilizado no trabalho de Aznar e Telles (2001),
desconsiderando o termo de longo alcance, ou a contribuicdo eletrostatica.

Contudo, é necessario realizar-se um estudo qualitativo para avaliar os modelos nas
condicdes de operacdo. Construiram-se graficos (Figura 29, Figura 30, Figura 31 e Figura 32)
de desvios relativos da temperatura de bolha e fragdo de vapor de etanol em fungéo da fracao

de etanol na fase liquida e da fragéo de sal.

% CIPARIS, J. N. Data of salt effect in vapour-liquid equilibrium. Kaunas: Lithuanian Agricultural Academy,
1966.
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Figura 27 — Temperatura calculada (K) em fungéo da temperatura experimental (K).
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Figura 29 — Desvio da temperatura em funcdo da fragdo molar de etanol na fase liquida.
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Figura 30 — Desvio da temperatura em funcéo da fragdo molar de sal.
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Figura 31 — Desvio da fragdo molar de etanol na fase vapor em funcao da fragdo molar de etanol na fase liquida.
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Figura 32 — Desvio da fracdo molar de etanol na fase vapor em funcéo da fracdo molar de sal.
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Os modelos utilizados por Kikic, Fermeglia e Rasmussen, e Aznar e Telles foram 0s
que obtiveram desvios menores na temperatura para concentracdes de etanol e de sal
avaliadas. Com relacdo a fracdo de vapor, verifica-se grande influéncia da fragdo molar de
etanol e de sal, apesar de ndo se poder avaliar o grau de influéncia das duas condicdes devido
a qualidade dos dados experimentais (fragdo molar de etanol diminui enquanto fragdo molar
de sal aumenta).

Contudo, os modelos estudados por Kikic, Fermeglia e Rasmussen ainda obtiveram o
dobro do desvio relativo dos modelos de Aznar e Telles nas condicdes do processo. A
diluigdo infinita da 4gua n&o interfere nos desvios e, a qualidade dos desvios dos célculos da
coluna esta mais comprometida nos estagios mais inferiores em que a concentragdo de etanol

€ menor.

Acetato de Potéassio

A Tabela 25 mostra os desvios médios absolutos para as temperaturas e fracdes
molares de etanol na fase vapor para trés das quatro correlacBes citadas anteriormente para
dados experimentais de varios autores (CIPARIS, 1966; MERANDA e FURTER, 1966%;
SCHMITT, 1975*). O modelo proposto por Achard, Dussap e Gros nio prevé o
comportamento do ion acetato como visto na sec¢do 3.1.7.

Tabela 25 — Desvios médios absolutos para calculo da temperatura de bolha de 125 pontos experimentais para o
sistema ternario agua-etanol-acetato de potassio.

Desvio médio absoluto KFR YAN AT
Temperatura (K) 1,79 10,40 5,51
Fracdo de etanol na fase vapor 0,0625 0,0786 0,0369

Fonte: elaborada pela autora.

O modelo de Kikic, Fermeglia e Rasmussen propiciou um desvio médio absoluto
menor na temperatura de bolha enquanto que o modelo de Aznar e Telles na fracdo molar de
etanol na fase vapor (Figura 33 e Figura 34). Neste sistema também € necessario o estudo

mais detalhado dos modelos representado pelas figuras Figura 35 a Figura 38.

% MERANDA, D.; FURTER, W. F. Vapor-liquid equilibrium in alcohol-water systems containin dissolved
halide salts and salt mixtures. American Institute of Chemical Engineers Journal, v. 32, p. 1655 — 1664,
1986.

% SCHMITT, D. The influence of salts on vapor-liquid equilibrium of binary mixtures and the distillation
of azeotropic mixtures with addition of salts. Ph. D. Thesis. University of Karlsruhe. Germany. 1975.
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Figura 33 — Temperatura calculada (K) em fun¢éo da temperatura experimental (K).
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Figura 34 — Fracdo molar de etanol na fase vapor calculada em funcéo da fragdo molar de etanol na fase vapor
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Figura 35 — Desvio da temperatura em funcao da fragdo molar de etanol na fase liquida.
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Figura 36 — Desvio da temperatura em funcéo da fracdo molar de sal.
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ura 37 — Desvio da fracdo molar de etanol na fase vapor em funcdo da fragdo molar de etanol na fase liquida.
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Figura 38 — Desvio relativo da fragdo molar de etanol na fase vapor em fung¢éo da fragdo molar de sal.
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O modelo de Kikic, Fermeglia e Rasmussen previu melhor os valores da temperatura
na regido de interesse. Apesar de este modelo apresentar desvios grandes na fracdo molar de
etanol na fase vapor, esses desvios estdo concentrados na regido onde o sistema é pobre em
etanol como mostra a Figura 37. Na faixa de interesse o desvio fica proximo ao do modelo de
Aznar e Telles.

Assim, 0 modelo UNIFAC com adi¢do de um termo de Debye-Hickel proposto por
Kikic, Fermeglia e Rasmussen seria 0 mais adequado para este sistema. Contudo, vale
salientar que o sistema agua-etanol-acetato de potassio foi utilizado por Kikic, Fermeglia e

Rasmussen (1991) para ajustar os parametros de interacao.

4.2  Resultados da Modelagem da Coluna de Destilacéo

O intuito desta segunda avaliacdo foi ponderar a influéncia das consideracGes feitas
sobre a previsdo do equilibrio liquido-vapor e a entalpia das correntes no calculo de uma
coluna de destilagdo com alimentagdo multicomponente.

Os desvios foram calculados utilizando as equagdes 102, 103, 104 e 105.

Os dados de entrada da coluna simulada séo apresentados na Tabela 26. Os dados da
corrente de alimentacdo sdo adaptados da flegma vapor simulada por Batista (2008) assim
como o valor da vazdo de destilado. A diferenca esta na quantidade de componentes
considerados e da vazéo de destilado ser menor que o simulado por Batista (2008) por nédo
estar considerando a flegma liquida como alimentacéo.

A razdo de refluxo foi a mesma utilizada por Batista (2008) e a escolha do nimero de
estagios se restringiu ao nimero de restri¢des (100) a que o Solver® ativado como suplemento
no Excel® se limitava.

Além da utilizacdo da planilha de célculo desenvolvida (utilizando o modelo UNIFAC
para misturas ndo eletroliticas) realizaram-se simulagdes no ASPEN® utilizando varios
modelos termodinamicos para o coeficiente de atividade considerando ou ndo a fase vapor

como ideal e o calor de mistura. As situacGes averiguadas foram resumidas no Quadro 9.
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Tabela 26 — Dados de entrada da coluna de destilagdo multicomponente.

Dado de Entrada Valor
Numero de estagios de equilibrio 7

Pressdo da coluna isobérica (bar) 1
Condensador Total
Refervedor Kettle (para simulacdo no ASPEN®)
Vazao de destilado (kg/h) 12572
Razé&o de refluxo 4,5

Saidas laterais nenhuma
Estagio de alimentagdo de cima para baixo | 3

Vazao de alimentacéo (kg/h) 28535
Fracao de vapor da alimentacgéo 1

Pressao da alimentacéo (bar) 1
Composicdo da alimentacdo (massica)

agua 0,62251988
etanol 0,37639908
alcool isoamilico 0,00084132
propanol 0,00014561
isobutanol 0,00009411

Fonte: elaborada pela autora.

Quadro 9 — Caracteristicas das simulacdes realizadas no Excel® e no ASPEN® para o teste preliminar da
modelagem da coluna de destilacdo.

Simulagao Fase liquida Fase vapor | Calor de mistura
no Excel® UNIFAC ideal sem
UNIFAC no ASPEN® UNIFAC RK* com
UNIFACGI no ASPEN® UNIFAC ideal com
UNIFACGI estrela no ASPEN® UNIFAC ideal sem
NRTL estrela no ASPEN® NRTL ideal sem
UNIQUAC estrela no ASPEN® UNIQUAC ideal sem
BATISTA no ASPEN® NRTL HOC** com

*RK: Redlich-Kwong; **HOC: Hayden-O’Connell
Fonte: elaborada pela autora.

Os valores iniciais da simulacdo em Excel® foram os valores do resultado da
simulagdo no ASPEN® chamada UNIFACGI estrela, com excecdo dos valores das
temperaturas que foram fixadas em 360 K e o valor da vazdo de vapor do primeiro estagio
fixado em 1 kmol/h. Caso fossem utilizados os valores da resultante da simulacdo do
ASPEN®, o Solver® no convergia.

A Tabela 27 informa os desvios relativos mais relevantes entre as situagdes simuladas
no ASPEN® e no Excel®. Em destaque estdo os desvios maiores que 5%.

Os desvios inferiores a 1,5% referentes a temperatura, vazées massicas e entalpias e
de, em média, 2% e 4% para os calores no condensador e no refervedor nas trés primeiras

colunas da Tabela 27 indicam que as hipoteses de considerar fase vapor como gas ideal e
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mistura ideal no célculo da entalpia sdo validas e, além disso, que 0 modelo foi implantado
com sucesso em Visual Basic. Entéo, a diferenca entre os resultados obtidos no ASPEN® e no
Excel® pode ser atribuida ao algoritmo de resolugdo do sistema de equacBes ndo lineares

empregado.

Tabela 27 — Desvios relativos médios relevantes dos resultados obtidos no ASPEN® comparados & simulag&o
realizada no Excel® da coluna de destilacéo de sete estagios com alimentagdo multicomponente.

De,S\_/IOS relativos UNIEAC UNIFAC |UNIFAC |[NRTL |UNIQUAC BATISTA
médios relevantes Gl Gl estrela |estrela |estrela
Temperatura <0,1% 0,1% 0,1% 0,2% |0,2% 0,2%
Vazdo massica do 0,6% 0,3% 0,6% 24% |2,4% 2.5%
liquido

Vazdo massica do 1,4% 0.6% 1,4% 54% |53% 55%
vapor

Entalpia do liquido 0,3% 0,3% 0,3% 0,3% |0,3% 0,1%
Entalpia do vapor 0,1% 0,1% 0,1% <0,1% |0,1% 0,1%
Calordo condensador |, o, 500 2306  |34% |3.3% 3.2%
(tnico valor)

Calor do refervedor | ) 30, 3400 |419%  |6.7% |6,4% 6,3%
(tnico valor)

Fonte: elaborada pela autora.

A mudanca no modelo termodindmico do coeficiente de atividade teve maior
influéncia como mostra o acréscimo de até 4,1% nos desvios (principalmente nas vazdes de
liquido e vapor e nos calores do condensador e refervedor) indicados pelas trés Gltimas
colunas. Como o modelo termodindmico influencia diretamente na concentracdo dos
componentes, um estudo mais detalhado foi necessario.

A Tabela 28 indica os desvios relativos médios das fracbes massicas por estagio e por
substancia nas fases liquida e vapor para cada situacdo simulada no ASPEN® comparada com
a simulada em Excel®.

Para todas as situagdes comparadas tanto na fase liquida como vapor, em menor ou
maior grau, observou-se o crescimento dos desvios conforme se direciona para o fundo da
coluna. Isso era esperado de acordo com a avaliacdo realizada para o sistema agua-etanol
(item 4.1.1) e é reforgado pela Tabela 28 que indica que a fragdo de etanol na fase liquida

acarreta maiores desvios que a fracdo de agua na mesma fase.
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Tabela 28 - Desvios relativos médios das fracdes méssicas dos resultados obtidos no ASPEN® comparados &
simulacéo realizada no Excel® da coluna de destilacio de sete estagios com alimentag&o multicomponente.

Desvios relativos UNIFAC |UNIFAC |NRTL |UNIQUAC
médios relevantes |UNIFAC |Gl Gl estrela |estrela | estrela BATISTA
Fracdo massica na fase liquida por estagio

Estagio 1 <1% 1% 1% 7% 9% 13%
Estagio 2 1% 2% 2% 12% 12% 14%
Estagio 3 3% 3% 3% 14% 15% 20%
Estégio 4 3% 3% 3% 15% 28% 26%
Estagio 5 3% 4% 4% 26% 37% 37%
Estégio 6 4% 8% 8% 36% 39% 49%
Estégio 7 5% 12% 13% 36% 39% 66%
Fracdo massica na fase liquida por componente

agua <1% 1% 1% 3% 3% 3%
etanol 3% 5% 5% 8% 6% 6%
alc. isoamilico 5% 6% 7% 37% 56% 48%
propanol 3% 4% 5% 42% 44% 43%
isobutanol 3% 7% 7% 15% 19% 61%
Fracdo massica na fase vapor por estagio

Estégio 1 1% 1% 1% 10% 16% 20%
Estagio 2 <1% 1% 1% 7% 9% 13%
Estagio 3 1% 2% 2% 12% 11% 13%
Estégio 4 2% 2% 3% 15% 14% 19%
Estagio 5 2% 3% 3% 16% 28% 25%
Estagio 6 4% 4% 4% 25% 38% 38%
Estagio 7 4% 8% 9% 35% 40% 49%
Fracdo massica na fase vapor por componente

agua 1% 2% 2% 5% 5% 4%
etanol 1% 2% 2% 5% 4% 4%
alc. isoamilico 5% 5% 6% 30% 46% 37%
propanol 2% 3% 3% 33% 34% 33%
isobutanol 1% 4% 4% 13% 21% 48%

Fonte: elaborada pela autora.

As diferengas nos valores das fragdes foram acentuadas, sobretudo quando houve
mudanc¢a no modelo termodinamico para o coeficiente de atividade e para 0os componentes

minoritarios, como era de se esperar uma vez que se estd averiguando desvios relativos para

valores da ordem de 1.10™* ou menor.
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Vale ressaltar que na simulacdo realizada no ASPEN® denominada “BATISTA”,
muitos parametros NRTL utilizados néo sdo os mesmos do ASPEN®, a causa dos desvios

desse modo néo estdo no tratamento da fase vapor e sim na diferenca dos parametros NRTL.

4.3  Simulacéo do Processo de Desidratacéo Proposto

O Solver® possui a limitagdo de trabalhar com 200 variaveis independentes e 100
restricbes e o ASPEN® ndo possui parametros para todos os componentes da mistura
multicomponente com eletrolitos para seu modelo NRTL eletrdlitos. Esses dois fatores
restringiram a simulacdo do processo proposto.

Logo, o que foi possivel investigar proximo das condigdes inicialmente propostas foi a
coluna extrativa com glicerol no simulador ASPEN® tal como ela foi concebida, e colunas
extrativas com sal de sete estagios com alimentacdo de alcool hidratado utilizando a planilha

desenvolvida no Excel®.

4.3.1 Destilagio Extrativa com Glicerol

A Tabela 29 mostra os resultados da simulago realizada em ASPEN® da coluna de
destilacdo extrativa variando a vazdo de glicerol. Observou-se que todas as trés condicdes
conseguiram atingir o teor alcodlico de 99,3 % (em massa) dado pela ANP.

O aumento da vazdo de glicerol agiu de forma a aumentar a fracdo molar de etanol na
corrente de saida do topo (ETANOL). E, apesar do aumento das concentracdes dos agentes
minoritarios ser crescente com uma maior quantidade de glicerol adicionada ndo se pode
afirmar alguma relacdo pela ordem de grandeza das fragcbes molares.

Nota-se que o alcool isoamilico é extraido em maior quantidade no éleo fasel com o
acréscimo de glicerol, melhorando a qualidade da flegmaca com relagéo ao alcool isoamilico.

Em termos energéticos, a coluna projetada gastou 16,31 MJ/kg EAC produzido,
convertendo o vapor em energia. Este valor € bem menor do que os apresentados pelo Quadro
4 (acima de 600 MJ/kg EAC). Isso ocorreu pela proposta de ndo variar 0 consumo de vapor

gasto por EAC produzido na coluna de retificacdo (1,233 massico).
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Tabela 29 — Resultados da simulacdo da coluna extrativa propostacom fornecimento de energia por injecao de

vapor saturado (15502 kg/h, 2,5 bar e 128°C) para trés vazdes de glicerol.

Razdo molar entre a entrada de extrator e alimentagdo = 0,4

Corrente ETANOL FLEGMACA O. FUSEL
Temperatura (°C) 78,33 121,70 98,72
Pressao (bar) 1,00 1,69 1,53
Vazdo massica (kg/h) 12572 84259 20
Fracdo massica

agua 0,01075 0,78069 0,38959
etanol 0,98923 0,00133 0,38262
alcool isoamilico 6,01E-17 0,00013 0,00047
propanol 5,06E-08 0,00003 0,00139
isobutanol 5,07E-10 0,00003 0,00333
glicerol 0,00002 0,21779 0,22259
Razdo molar entre a entrada de extrator e alimentagdo = 0,5

Corrente ETANOL FLEGMACA 0. FUSEL
Temperatura (°C) 78,36 123,39 101,12
Pressdo (bar) 1,00 1,69 1,53
Vazéo massica (kg/h) 12572 96616 20
Fracdo massica

agua 0,00210 0,35893 0,14825
etanol 0,99784 0,00130 0,32687
alcool isoamilico 4 82E-16 0,00030 0,00110
propanol 1,65E-07 0,00005 0,00212
isobutanol 3,14E-09 0,00006 0,00626
glicerol 0,00006 0,63937 0,51540
Razdo molar entre a entrada de extrator e alimentacdo = 0,6

Corrente ETANOL FLEGMACA 0. FUSEL
Temperatura (°C) 78,38 125,03 103,69
Pressdo (bar) 1,00 1,69 1,53
Vazédo massica (kg/h) 12572 108973 20
Fracdo massica

agua 0,00107 0,31835 0,14521
etanol 0,99885 0,00105 0,27299
alcool isoamilico 1,90E-15 0,00026 0,00129
propanol 3,73E-07 0,00004 0,00228
isobutanol 1,05E-08 0,00005 0,00658
glicerol 0,00008 0,68025 0,57166

Fonte: elaborada pale autora.
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Contudo, deve-se lembrar do consumo de vapor (ou seja, de energia) utilizado na
recuperacao do glicerol.

Uma estimativa foi realizada para averiguar o0 gasto energético na recuperacdo do
glicerol. Para os resultados de menor adico de glicerol, simulou-se no ASPEN®, uma coluna
de quatro estagios (refervedor total e razdo de refluxo 0,1) e um tambor flash (ndo adiabatico
a 1 bar) para duas situacdes: para temperatura do tambor flash igual a 128°C e para fracdo de
vapor de 0,76 (suficiente para que a corrente de recuperacdo de glicerol tivesse uma pureza
maior que 0,99 em massa).

A energia consumida foi pequena (5,54 MJ/kg EAC e 8,84 MJ/Kkg EAC,
respectivamente). Entretanto, na primeira situacdo atinge-se uma concentracdo de glicerol de

0,889 em massa, e na segunda situacdo a temperatura chega a 287°C.
4.3.2 Destilagio Extrativa Salina

A simulacdo da coluna de destilagdo extrativa salina de sete estdgios somente
convergiu para o cloreto de célcio, mas com resultados fisicamente inconsistentes (aumento
progressivo da temperatura acima do prato de alimentacédo), utilizando o modelo de Kickic,
Fermeglia e Rasmussen. Provavelmente esse resultado corresponde a um minimo local, onde
as equacbes MESH sdo resolvidas, dentro do erro numérico, para valores sem significado
fisico.

Para o acetato de potassio, houve dificuldade ja na convergéncia do calculo da fracdo

de vapor da corrente de alimentacdo antes mesmo da resolucdo da coluna.
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5 CONCLUSOES E SUGESTOES

Apresentam-se as conclusdes do trabalho como um todo e sugestdes para exploragdes

futuras.

O trabalho validou o célculo dos coeficientes de atividade pelo modelo UNIFAC para
sistemas eletroliticos. Esse modelo preditivo, usualmente voltado para solu¢bes néo
eletroliticas, pode ser estendido. Neste trabalho essa extensdo foi efetuada pelo uso de quatro
alternativas encontradas na literatura. Valores maximos para os desvios absolutos médios de
temperatura e de fragdo molar de etanol na fase vapor foram de 551 K e 0,0646
respectivamente, comparados com dados experimentais tabelados. Destaque-se que esses
desvios ocorreram nos estagios de equilibrio com menores concentracdes de etanol, regido
essa em que os coeficientes de atividade do etanol, preditos pelo modelo UNIFAC,

apresentam maiores desvios (coluna de epuracéo e de recuperacdo de extrator).

As consideracBes realizadas na modelagem da coluna bem como a propria
programacdo realizada foram comparadas com resultados de simulacbes realizadas no
ASPEN®. Constataram-se desvios em relacéo a resultados obtidos do Excel® para a mesma
abordagem Excel® termodinamica ASPEN® (simulacio UNIFACGI estrela). Tais desvios
podem ser considerados pequenos (inferiores a 4,1% no calor do refervedor) e podem ser
atribuidos aos diferentes algoritmos de resolucdo das equacGes ndo lineares, utilizados por

cada um dos softwares.

O ASPEN® mostrou limitacdo na aplicacdo em problemas envolvendo sistemas
eletroliticos. Apesar de indicar um modelo (NRTL eletrolitos) para determinacdo do
coeficiente de atividade, este ndo possui todos os parametros necessarios. Seria preciso
estima-los, o que também necessitaria de dados de equilibrio liquido-vapor para sistemas

ternarios com os sais para 0s componentes de interesse.

O Solver® se apresentou limitado com a possibilidade de resolver somente sistemas de

equacdes com nameros maximos de 200 variaveis independentes e 100 restri¢cbes. O sistema
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de equacdes da coluna estudada chega a ter mais de 800 varidveis independentes/restri¢des.
Além disso, sua convergéncia é complexa, requerendo a utilizacdo de resultados das

simulagdes do ASPEN® como estimativas iniciais.

O desenvolvimento do trabalho em outros ambientes mais versateis (EMSO®) pode ser

uma alternativa para melhorar a convergéncia e diminuir erros numéricos.

O processo proposto mostrou ser efetivo com o glicerol. Uma razdo molar
glicerol/alimentacdo de 0,4 conseguiu que a corrente de topo chegasse a especificacdo
utilizando como alimentacgdo as flegmas vapor e liquida, a coluna de retificacdo convencional

e um consumo de energia pequeno (16,31 MJ/kg EAC).

A energia gasta para recuperacdo do glicerol foi estimada em 8,84 MJ/kg EAC,
contudo a temperatura da simulacdo chegou a ser de 287°C, o que impossibilitaria esse
processo. A recuperacdo deve ser avaliada intrinsecamente ao processo de desidratacdo, uma

vez que ela deveréa ser o gargalo do consumo energético.

A utilizacdo de sal na desidratacdo ndo pbde ser avaliada devido a problemas de
convergéncia, mesmo no estudo de um sistema mais simples (sete estagios). A complexidade
do sistema pode ser compreendida de modo a ser resolvida verificando a relacdo das variaveis
com as funcdes resposta (equacdes MESH), variando o equacionamento do problema (como o

coeficiente de atividade).

O trabalho tem o intuito de ser uma indicacao de que é possivel produzir etanol anidro
utilizando glicerol e/ou sal como agente extrativo nas condi¢cdes em que o processo foi
concebido. A viabilidade deste projeto deve passar pelo estudo da hidrodinamica da coluna,
uma vez que a adi¢éo de glicerol pode inundar os pratos (com as dimensdes de uso industrial)
e o sal pode ter efeito corrosivo e de precipitagdo. A otimizagéo das correntes de alimentagéo,

incluindo o reciclo do extrator, também merecem um estudo detalhado.
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APENDICE

Neste apéndice estdo disponiveis para consulta os célculos do equilibrio de fases

(ELL, ELLV ESL e equilibrio quimico) e as func¢des programadas em Visual Basic.

APENDICE A

Critério de Equilibrio

De acordo com Prausnitz, Lichtenhaler e Azevedo (1999), a correlacdo entre o
equilibrio de fases e a termodindmica foi estabelecida a mais de um século por J. W. Gibbs.
As caracteristicas gerais do estado de equilibrio sdo: ndo variacdo com o tempo, uniformidade
do sistema (sem gradientes de temperatura, pressdo, velocidade ou concentracdo), sem troca
de massa ou energia do sistema com as vizinhancas, taxa liquida nula das reacfes quimicas
(SANDLER; HENLEY, 1999).

Critérios sdo aplicados para decidir se um sistema se encontra em um estado particular
de equilibrio. Estes critérios sdo desenvolvidos utilizando-se o principio da conservacao de
energia e a segunda lei da termodindmica. Para chegarmos a um critério de equilibrio, a
entropia (S) € uma funcdo de estado que propicia um caminho, pois esta relacionada com a
direcionalidade de um processo. Para uma substdncia pura a temperatura e a pressao
constantes (equilibrio térmico e mecanico), o estado de equilibrio entre duas fases ocorre
quando a entropia atinge seu maximo (COELHO, 2011):

dSyy =0 (106)

sendo S maximo.
Estas equacdes se referem a segunda lei da termodindmica. Essa abordagem da
entropia ndo € pratica, pois precisariamos calcular a entropia do sistema e das vizinhancas.

Neste caso, a funcéo utilizada para o critério de equilibrio de tais sistemas é a energia livre de
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Gibbs (G), que € desenvolvida a partir da combinacéo da primeira e da segunda lei, e permite-
nos estabelecer o equilibrio apenas determinando-se G para cada fase de um sistema
(COELHO, 2011).

(dG), , =0 (107)

O critério de equilibrio dado pela equacado 107 pode ser aplicado a qualquer problema
de equilibrio de fases ou equilibrio quimico ou a combinacdo de ambos (SMITH; VAN
NESS; ABBOTT, 2005).

Equilibrio de Fases

Para um sistema fechado com duas fases (« — ) pode ser escrito para cada fase:
d(nG)* =—(nS)T +(nV )*dP + > (s dn?) (108)
d(nG)’ =~(nS)T +(nv)’dP+ 3" (u/ .dn/) (109)

Como a temperatura e a pressdo, por hipétese, sdo uniformes nas duas fases, a soma

dessas equacdes considerando a equacdo 107 resulta em:

(dG) p = (dn? )+ > (w/dn? )=0 (110)
O sistema fechado e sem reagéo exige o balango de massa:

dn’ =—dn/ (111)
Dessa forma:

Z(,ui“ —u? ):ini“ =0 ou melhor x* = (112)

A equacdo 113 apresenta a relacdo generalizada de Lewis entre o potencial quimico e
a fugacidade, para uma variacdo isotérmica de qualquer componente em qualquer sistema
solido, liquido ou gasoso, puro ou misturado, ideal ou néo.

(T, P)= (T, P)+ R.T.In(%}

(113)

A fugacidade foi definida por Lewis em 1901, com o objetivo de expressar o potencial
quimico de forma generalizada (ndo sé para gas ideal), mas também para uma mistura fluida
qualquer, através de uma variavel concreta, isto &, uma pseudopressdo, que foi chamada
fugacidade. Trata-se, portanto, do equivalente fisico do potencial quimico. Entdo, no

equilibrio & — f as fugacidades do componente i no vapor e no liquido séo iguais:

fo=f’ (114)
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Equilibrio Liquido-Liquido
A Figura 39 mostra um diagrama de solubilidade para um sistema quaternario. A
regido abaixo das linhas M indica possiveis composicdes do sistema em ELL nas mesmas

condicdes de temperatura e pressao.

Figura 39 — Diagrama de solubilidade do sistema quaternario a 298 K e 1 atm.
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de M«09 r
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0
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Fonte: CEHRELI (2002).

Para calculos de ELL a baixas pressbes, a fugacidade do componente i na mistura
pode ser expressa por

£L

fm =% f° (7

Dessa forma, escolhendo o mesmo estado de referéncia para ambas as fases liquidas

a e [ tem-se para cada componente i

X"y =x .yl (115)
Essa abordagem ¢ denominada “gama-gama” e a resolugdo de problemas de ELL que
utilizam essa abordagem aplicam o procedimento de calculo de Rachford-Rice

(O'CONNELL; HAILE, 2005).

Equilibrio Liquido-Liquido-Vapor

A Figura 40 mostra um esquema de um ELLV para um sistema ternario. A regido de
ELLV é representada pelas areas quadriculadas em (a) e em cinza em (b). As curvas ZR em
(@) e Z’R” em (b) representam os pontos de ebulicéo, e a linha EF conecta as composigdes em

cada uma das fases liquidas correspondentes ao equilibrio heterogéneo. As linhas nas areas



133

quadriculadas em (a) e em cinza em (b) como as curvas ZR e Z'R” estdo localizadas em

diferentes alturas, ou seja, a varias temperaturas.

Figura 40 — (a) Representacdo espacial de temperatura por composicao de dados de ELLV para um sistema
ternario. (b) Projecdo da regido de ELLV.

(b) o

Fonte: GOMIS, PEQUENIN, ASENSI (2010)

Para caracterizar os problemas de equilibrio liquido-liquido-vapor utilizam-se das
abordagens ‘“gama-fi” e “gama-gama” simultaneamente para descrever cada equacdo de
equilibrio. Utiliza-se o procedimento de Rachford-Rice duas vezes, uma vez para cada
equilibrio, e 0 método de Newton-Raphson para solucionar o problema (O"CONNELL,;
HAILE, 2005).

Equilibrio Solido-Liquido
Um sistema binario em ESL pode ter basicamente dois tipos de comportamento como
mostra a Figura 41. Contudo, o equacionamento do ESL pode ser desenvolvido de forma

rigorosa de modo a compreender qualquer ESL até mesmo de um sistema multicomponente.
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Figura 41 — Diagrama de fases temperatura por composicéo de um sistema binario (a) que exibe comportamento
eutético, (b) formando solugdes solidas.
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Fonte KUROSAWA (2004).

As fugacidades do componente i na mistura nas fases liquida e sélida sdo expressas na
forma (SMITH; VAN NESS; ABBOTT, 2005)

~

fir =yl g0t (116)
fS =y5z.f°° (117)
Assim tem para cada componente i a equacgao

v

_ =y, (118)
Z;-.7i

0,S

sendo y, = f‘o‘L :

Essa razdo pode ser calculada pela variacdo da energia livre de Gibbs molar de um
processo hipotético de fusdo a temperatura do sistema (PRAUSNITZ; LICHTENHALER;
AZEVEDO, 1999 e O'CONNELL; HAILE, 2005).

f.O'S

f.O'L

AG®*" =RT.In

(119)

Sabendo que
AG® = AH®" —T.AS®" (120)

Tem-se
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AHSE = AHCH(T )+ [ ACSH(cHie (121)
SL SL SL

asst = AH (r L[ Ay, (122)
T SL T sL r

sendo T°" a temperatura de fusdo em Kelvin e ACS" =Cj —C> a diferenga entre as

capacidades térmicas do componente i puro.

Dessa forma, obtém-se

s o+ T o a1 T a2
T i T
Assim, a razdo entre as fugacidades pode ser calculada através de
SAHST) (1 1) a1 1
|n l//i = T (? — TTJ + J;_SL ACPi (T{; — ?Jd T (124)

O coeficiente de atividade da fase sélida pode ser calculado utilizando a teoria de
lattice ou 0 modelo de Lupis-Elliott (TESTER; MODELL, 1997).

Equilibrio Quimico
A equagdo 107, para um sistema multicomponente, multifasico e multirreacional, pode

ser expressa em termos de potencial quimico

(dG)T,P = Z:uidni = Z(ﬂi v;)de =0 (125)

i
sendo v, 0 namero estequiométrico (numericamente igual ao coeficiente

L N dn.
estequiométrico) e ¢ a coordenada de reacdo ou grau de avancgo (sendo de = —).
Vi

Dessa forma, o critério de equilibrio quimico para cada reacéo r é expresso por

D (wv)=0 (126)

i
uma vez que representa a taxa de varia¢do da energia livre de Gibbs do sistema com o
grau de avanco da reacao.
O potencial quimico do componente i pode ser expresso em termos de atividade do
componente i na mistura.
1#,(T,P)=G(T,P)+RT.In4 (127)

Substituindo
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zthIBf

4 —exp| -———— 128
[a, =exp) ———— (128)

Ou melhor, por definicdo
[1a, =K (129)
em que K é a constante de equilibrio.

A atividade pode ser representada em termos de fugacidade e coeficiente de atividade
dependendo do estado em que se encontra. Assim, o equilibrio é determinado.

APENDICE B

v

'"FUNCOES PARA CALCULO MESH

"AUTOR: KARINA MATUGI

L}

'REFERENCIA: SEADER, J. D.; HENLEY, E. J.; ROPER, D. K.

A Separation process principles. 3rd edition.

' Hoboken: John Wiley & Sons, Inc. 2010.

L}

'CARACTERISTICAS

Balanco de massa e de energia, equilibrio com eficiéncia e somatdérios das
fracdes molares em cada estagio j.

COMPOSICAO DO SISTEMA
NC: (1) AGUA; (2) ETANOL; (3) ALCOOL ISOAMILICO; (4) PROPANOL; (5) ISOBUTANOL

v
v
v
v
v

v

v//////////7//////////DECLARACAO DOS PARAMETROS////////////////////
Option Explicit

Public Const NC As Integer = 5 'nimero de componentes
]

v

v/ /LEITURAS /ST
'LEITURA DO VETOR NC

Private Sub LerVetorNC (Vet () As Double, R As Range)
Dim I As Integer

ReDim Vet (1 To NC)

If R.Rows.Count > 1 Then

For I = 1 To NC: Vet(I) = R.Cells(I, 1).Value: Next I
Else

For I = 1 To NC: Vet(I) = R.Cells(l, I).Value: Next I
End If

End Sub

“//11117777777777777/NOME: FUNGAO - COMPOSIGCAO COMO RANGE////////////////////

'"BALANCO DE MASSA DO COMPONENTE i NO ESTAGIO J (MASSAij) em kmol/h

Public Function MASSAij (O As Integer, fij As Range, lijsuperior As Range,
vijinferior As Range, slj As Double, 1lij As Range, SVj As Double, vij As Range) As
Double

'Dimensionando vetores de vazdo

Dim f3j () As Double, ljsuperior() As Double, vjinferior() As Double
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ReDim fj (1 To NC): ReDim ljsuperior(l To NC): ReDim vjinferior (1 To NC)

LerVetorNC £f50), fij: LerVetorNC ljsuperior(), lijsuperior: LerVetorNC
vijinferior (), vijinferior

Dim 1j () As Double, vj() As Double

ReDim 1j(1 To NC): ReDim vj (1 To NC)

LerVetorNC 1j(), 1lij: LerVetorNC vj (), vij

'Balango de massa

Dim ENTRAij As Double 'entra = alimentacdo + liquido que entra + vapor que entra
ENTRAij = £3(0) + ljsuperior(0) + viinferior (0)
Dim SAIij As Double 'sai = liquido que sai + vapor que sai

SAIij = 13(0) * (1 + slj) + vj(0) * (1 + SVj)

MASSAij = ENTRAij - SAIij

End Function

1

'EQUiLIBRIO DE FASES DO COMPONENTE i NO ESTAGIO J (EQUILIBRIOij) adimensional
Public Function EQUILIBRIOij (O As Integer, vijinferior As Range, Tj As Double, Pj
As Double, 1ij As Range, vij As Range) As Double

'Dimensionando vetores de vazéo

Dim vjinferior () As Double, 1j() As Double, vj() As Double

ReDim vijinferior(l To NC): ReDim 13 (1 To NC): ReDim vj (1l To NC)

LerVetorNC vijinferior (), vijinferior: LerVetorNC 1j(), 1lij: LerVetorNC vj (), vij
'Eficiéncia do prato - eta

Dim eta As Double: eta = 1#

'Cadlculo da constante de equilibrio

Dim I As Integer, J As Integer, xij() As Double, somalj As Double

ReDim xij (1 To NC)

For I = 1 To NC: somalj = somalj + 1j(I): Next I

For J = 1 To NC: xij (J) 13(J) / somalj: Next J

Dim KAZAOij As Double

KAZAOij = cgammaUNIFAC (O, T3j, xij) * cPVPKDB(O, Tj) / Pj

Al

Dim L As Integer, N As Integer
Dim somavijinferior As Double, somavj As Double

For L = 1 To NC: somavjinferior = somavjinferior + vjinferior(L): Next L

For N = 1 To NC: somavj = somavj + vJj(N): Next N

If eta = 1 Or somavjinferior = 0# Then

EQUILIBRIOij = KAZAOij * 1j(0) / somalj - vj(0O) / somavj

Else

EQUILIBRIOij = eta * KAZAOij * 13j(0) * somavj / somalj - vj(0) + (1 - eta) *
viinferior (O) * somavj / somavjinferior

End If

End Function

A\l

'BALANCO DE ENTALPIA NO ESTAGIO J (HENTALPIAj) em kJ/h

Public Function HENTALPIAj]j(TFj As Double, PFj As Double, fij As Range, Qj As
Double, Tjsuperior As Double, 1lijsuperior As Range, Tjinferior As Double,
vijinferior As Range, Tj As Double, slj As Double, 1lij As Range, SVj As Double, vij
As Range) As Double

'Dimensionando vetores de vazéo

Dim fj () As Double, ljsuperior() As Double, vijinferior () As Double
ReDim fj (1 To NC): ReDim ljsuperior(l To NC): ReDim vjinferior (1 To NC)
LerVetorNC £350), fij: LerVetorNC 1jsuperior (), lijsuperior: LerVetorNC

vjinferior (), vijinferior

Dim 13 () As Double, vj () As Double

ReDim 1j(1 To NC): ReDim vj (1 To NC)

LerVetorNC 1j(), 1lij: LerVetorNC vj (), vij

'Calculo da composicéao

Dim zij () As Double, xijsuperior () As Double, yijinferior() As Double
ReDim zij (1 To NC): ReDim xijsuperior (1l To NC): ReDim yijinferior(l To NC)
Dim xij () As Double, yij () As Double

ReDim xij (1 To NC): ReDim yij (1 To NC)

Dim somafj As Double, somaljsuperior As Double, somavjinferior As Double
Dim somalj As Double, somavj As Double

Dim I As Integer, J As Integer, K As Integer, L As Integer, M As Integer
Dim N As Integer, P As Integer, Q As Integer, R As Integer, S As Integer
For I = 1 To NC: somafj = somafj + f£j(I): Next I

If somafj = 0# Then
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somafj = 1#

End If
For J = 1 To NC: zij(J) = fj(J) / somafj: Next J
For K = 1 To NC: somaljsuperior = somaljsuperior + ljsuperior (K):
If somaljsuperior = 0# Then
somaljsuperior = 1#
End If
For L = 1 To NC: xijsuperior (L) = ljsuperior (L) / somaljsuperior:
For M = 1 To NC: somavjinferior = somavjinferior + vjinferior (M):
If somavjinferior = 0# Then
somavjinferior = 1#
End If
For N = 1 To NC: yijinferior(N) = vjinferior (N) / somavjinferior:

For P = 1 To NC: somalj = somalj + 1j(P): Next P
If somalj = 0# Then

somalj = 1#
End If
For Q = 1 To NC: xij(Q) = 1j(Q) / somalj: Next Q
For R = 1 To NC: somavj somavj + vj(R): Next R
If somavj = 0# Then

somavj = 1#
End If
For S = 1 To NC: yij(S) = vj(S) / somavj: Next S

'Verificacdo do estado da alimentacdo e cédlculo da entalpia
Dim hFj As Double
If somafj = 1# Then
hFj = O#
Else
Dim PorvFj As Double, PbolFj As Double
PorvFj = cPorvalho(TFj, zij): PbolFj = cPbolha(TFj, zij)
If PFj < PorvFj Then
hFj = chVKDB(TFj, zij)
ElseIf PFj > PbolFj Then
hFj = chLKDB(TFj, zij)
Else
hFj = chFLASH(TFj, PFj, zij)
End If
End If
'Célculo das entalpias
Dim hLjsuperior As Double, hLj As Double, hVjinferior As Double,
If somaljsuperior = 1# Then
hLjsuperior = 0O#
Else
hlLjsuperior = chLKDB (Tjsuperior, xijsuperior)
End If
If somavjinferior = 1# Then
hvjinferior = 0#
Else
hvjinferior = chVKDB(Tjinferior, yijinferior)
End If
If somalj = 1# Then
hLj = O#
Else
nLj = chLKDB(Tj, xij)
End If
If somavj = 1# Then
hvj = 0#
Else
nvj = chVKDB(Tj, yij)
End If
'Balanco de energia(entalpia)
Dim ENTRAj As Double

ENTRA] = Qj + somafj * hFj + somaljsuperior * hLjsuperior +

hVvjinferior

Dim SAIj As Double

SAIj = (1 + slj) * somalj * hLj + (1 + SV3j) * somavj * hVj
A\l

HENTALPIAj = ENTRAj - SAIj

Next K

Next L
Next M

Next N

hVvj As Double

somavjinferior
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End Function

v

'"FUNCAO PARA CALCULO DO FLASH

"AUTOR: KARINA MATUGI

A\l

'REFERENCIA: SMITH, J. M.; VAN NESS, H. C.; ABBOTT, M. M.

! Introducdo a termodiné&mica da engenharia quimica. 7% edicéo.

! Rio de Janeiro: LTC, 2011. p. 412 (capitulo 14).

Al

'COMPOSICAO DO SISTEMA

' NC: (1) AGUA; (2) ETANOL; (3) ALCOOL ISOAMILICO; (4) PROPANOL; (5) ISOBUTANOL

1

v////////////////////DECLARACAO DOS PARAMETROS////////////////////
Option Explicit
Public Const NC As Integer = 5 'ntmero de componentes

v/ JLETTURAS S/
'LEITURA DO VETOR NC

Private Sub LerVetorNC (Vet () As Double, R As Range)
Dim I As Integer

ReDim Vet (1 To NC)

If R.Rows.Count > 1 Then

For I = 1 To NC: Vet(I) = R.Cells (I, 1).Value: Next I
Else

For T = 1 To NC: Vet (I) = R.Cells(1l, I).Value: Next I
End If

End Sub

1

v///////7//7//7/////7////NOME: FUNCAO - COMPOSICAO COMO RANGE////////////////////

'"CALCULO DO PONTO DE BOLHA (Pbolha em kPa)
'entrada = TK (temperatura do sistema); x (composicdo do liquido)
Public Function Pbolha (TK As Double, x As Range) As Double
'Leitura da composicdo do liquido (xi)
Dim xi () As Double
ReDim x1i(1 To NC)
LerVetorNC xi(), x
'Cadlculo da Pressédo de Bolha
'fungdes = cgammaUNIFAC (coef. de atividade); cPVPKDB (pressdo de vapor)
Dim I As Integer
For I = 1 To NC: Pbolha = Pbolha + xi(I) * cgammaUNIFAC(I, TK, xi) * cPVPKDB(I,
TK) : Next I
End Function
1
'"CALCULO DO PONTO DE ORVALHO (Porvalho em kPa)
'entrada = TK (temperatura do sistema); y (composicdo do vapor)
Public Function Porvalho (TK As Double, y As Range) As Double
'Leitura da composicdo do vapor (yi)
Dim yi() As Double
ReDim yi (1 To NC)
LerVetorNC yi(), vy
'Cadlculo da Pressdo de Vapor (Psat)
'fungdes = cPVP (pressdo de vapor)
Dim I As Integer, Psat() As Double
ReDim Psat (1 To NC)

For I = 1 To NC: Psat(I) = cPVPKDB(I, TK): Next I
'Calculo da Pressado (Pressao)
'varidveis = gamma (coef. de atividade)

Dim J As Integer, K As Integer
Dim gamma () As Double, somadiv As Double, Pressao As Double
ReDim gamma (1 To NC)
For J = 1 To NC: gamma(J) = 1: Next J
For K = 1 To NC: somadiv = somadiv + yi(K) / (gamma (K) * Psat (K)): Next K
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Pressao = 1 / somadiv
'Célculo da Pressdo de Orvalho
'varidveis = xi (composicdo do liquido); gammanovo, cUNIQUAC (coef. de atividade)

Dim L As Integer, M As Integer, N As Integer, P As Integer, Q As Integer, R As
Integer, S As Integer

Dim xi() As Double, somax As Double, somadivnovo As Double

ReDim xi (1 To NC)

Dim gammanovo () As Double, DELTAG() As Double

ReDim gammanovo (1l To NC), DELTAG(l To NC)

Do

For L = 1 To NC: xi(L) = yi(L) * Pressao / (gamma (L) * Psat(L)): Next L

somax = 0# 'Renovar valor da somax
(cuidado no Loop!!!!)

For M = 1 To NC: somax = somax + xi(M): Next M

For N =1 To NC: xi(N) = xi(N) / somax: Next N 'Normalizacdo de xi

For P = 1 To NC: gammanovo (P) = cgammaUNIFAC (P, TK, xi): Next P

For Q = 1 To NC: DELTAG(Q) = Abs (gammanovo (Q) - gamma (Q)): Next Q

For R = 1 To NC: gamma (R) = gammanovo (R): Next R

Loop Until DELTAG(l) < 0.00001 And DELTAG(2) < 0.00001 And DELTAG(3) < 0.00001 And
DELTAG (4) < 0.00001 And DELTAG(5) < 0.00001

For S = 1 To NC: somadivnovo = somadivnovo + yi(S) / (gamma (S) * Psat(S)): Next S
Porvalho = 1 / somadivnovo

End Function

L}

"CALCULO DA FRACAO DE VAPOR DA ALIMENTACAO (SigmaFLASH adimensional)

'entrada = TK (temperatura do sistema); PkPa (pressédo do sistema); z (composicdo da
alimentacéo)

Public Function SigmaFLASH(TK As Double, PkPa As Double, z As Range) As Double
'Leitura da composicdo da alimentacdo (zi)

Dim zi() As Double

ReDim zi (1 To NC)

LerVetorNC zi(), =z

'Verificacdo do Estado da Alimentacdo e Chutes Iniciais

'varidveis = Porv (pressdo de orvalho); Pbol (pressdo de bolha); SigmaFLASHchute
(fragcdo de wvapor chute)

'funcdes = cPorvalho (pressdo de orvalho); cPbolha (pressdo de bolha)

Dim Porv As Double, Pbol As Double
Porv = cPorvalho (TK, zi)
Pbol = cPbolha (TK, =zi)
If PkPa < Porv Then
SigmaFLASH = 1
ElseIf PkPa > Pbol Then
SigmaFLASH = 0

Else

Dim SigmaFLASHchute As Double

SigmaFLASHchute = (Pbol - PkPa) / (Pbol - Porv)

'Calculo da Fracdo de Vapor (SigmaFLASH)

'varidveis = xi, xinovo (composic¢do do liquido); vyi, vyinovo (composigdo do
vapor) ;

' CUNIQUAC (coef. de atividade); cPVP (pressdo de vapor); KAZAOi
(equilibrio);

! Sigma, Sigmanovo (fragcdo de vapor); EFE (funcdo objetivo);
DEFEDSigma (derivada da funcdo objetivo)

Dim I As Integer, J As Integer, K As Integer, L As Integer, M As Integer, N As
Integer, P As Integer, Q As Integer, R As Integer, S As Integer

Dim xi() As Double, yi() As Double, KAZAOi() As Double, xinovo() As Double,
yinovo () As Double

ReDim xi(l1 To NC), yi(l To NC), KAZAOi(l1 To NC), xinovo(l To NC), yinovo(l To
NC)

Dim Sigma As Double, Sigmanovo As Double, EFE As Double, DEFEDSigma As Double

Dim DELTAx () As Double, DELTAy () As Double, DELTAS As Double

ReDim DELTAx (1 To NC), DELTAy(l To NC)

For I = 1 To NC: xi(I) = zi(I): Next I
Sigma = SigmaFLASHchute
Do
For J = 1 To NC: KAZAOi(J) = cgammaUNIFAC(J, TK, =xi) * cPVPKDB(J, TK) /

PkPa: Next J
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EFE = O#: DEFEDSigma = O# 'Renovar valor das
somas

For K = 1 To NC: EFE = EFE + zi(K) * (KAZAOi(K) - 1) / (1 + Sigma *
(KAZAOi (K) - 1)): Next K

For L = 1 To NC: DEFEDSigma = DEFEDSigma - (zi(L) * (KAZAOi(L) - 1) ~ 2) /
((1 + Sigma * (KAZAOi(L) - 1)) ©~ 2): Next L

Sigmanovo = Sigma - EFE / DEFEDSigma

For M = 1 To NC: xinovo(M) = zi(M) / (1 + Sigmanovo * (KAZAOi(M) - 1)):
Next M

For N = 1 To NC: yinovo (N) = KAZAOi (N) * xi(N): Next N

DELTAS = Abs (Sigmanovo - Sigma)

For P = 1 To NC: DELTAx (P) = Abs(xinovo(P) - xi(P)): Next P

For Q = 1 To NC: DELTAy(Q) = Abs(yinovo(Q) - yi(Q)): Next Q

Sigma = Sigmanovo

For R =1 To NC: xi(R) = xinovo(R): Next R

For S = 1 To NC: yi(S) = yinovo(S): Next S

Loop Until DELTAS <= 0.00000001 And DELTAx(l) <= 0.00000001 And DELTAx (2) <=
0.00000001 And DELTAx(3) <= 0.00000001 And DELTAx (4) <= 0.00000001 And DELTAx(5) <=
0.00000001 And DELTAy(l) <= 0.00000001 And DELTAy(2) <= 0.00000001 And DELTAy(3) <=
0.00000001 And DELTAy(4) <= 0.00000001 And DELTAy(5) <= 0.00000001

SigmaFLASH = Sigma
End If
End Function
'"CALCULO DA ENTALPIA DA ALIMENTACAO DO FLASH
'entrada = TK (temperatura do sistema); PkPa (pressédo do sistema); z (composicdo da
alimentacéo)

Public Function hFLASH(TK As Double, PkPa As Double, z As Range) As Double
'Leitura da composicdo da alimentacdo (zi)

Dim zi() As Double

ReDim zi (1 To NC)

LerVetorNC zi(), z

'Cadlculo da fracdo de vapor (Sigma) e da composicdo nas fases liquida e vapor (xi e
yi)

'varidveis = xinovo (composicdo do liquido); yinovo (composicdo do vapor);

' CUNIQUAC (coef. de atividade); cPVP (pressdo de vapor); KAZAOi
(equilibrio);

Dim Sigma As Double

Sigma = SigmaFLASH (TK, PkPa, z)

Dim I As Integer, J As Integer, K As Integer, L As Integer, M As Integer, N As
Integer, P As Integer, Q As Integer

Dim xi() As Double, vyi() As Double, KAZAOi() As Double, xinovo() As Double,
yinovo () As Double

ReDim xi (1 To NC), yi(l To NC), KAZAOi(l To NC), xinovo(l To NC), yinovo(l To NC)
Dim DELTAx () As Double, DELTAy () As Double

ReDim DELTAx (1 To NC), DELTAy (1 To NC)

For I = 1 To NC: xi(I) = zi(I): Next I
Do

For J = 1 To NC: KAZAOi(J) = cgammaUNIFAC(J, TK, xi) * cPVPKDB(J, TK) / PkPa:
Next J

For K = 1 To NC: xinovo(K) = zi(K) / (1 + Sigma * (KAZAOi(K) - 1)): Next K

For L = 1 To NC: yinovo (L) = KAZAOi (L) * xinovo(L): Next L

For M = 1 To NC: DELTAXxX (M) = Abs (xinovo(M) - xi(M)): Next M

For N = 1 To NC: DELTAy (N) = Abs(yinovo(N) - yi(N)): Next N

For P = 1 To NC: xi(P) = xinovo(P): Next P

For Q = 1

Loop Until DELTAx(1l) < 0.00000001 And DELTAx(2) <= 0.00000001 And DELTAx(3) <=

0.00000001 And DELTAX ( <= 0.00000001 And DELTAx(5) <= 0.00000001 And DELTAy(l) <
<= 0.00000001 And DELTAy(3) <= 0.00000001 And DELTAy (4) <=
<= 0.00000001

(TK, yi) + (1 - Sigma) * chLKDB(TK, xi)

4
0.00000001 And DELTAy (2
0.00000001 And DELTAy (5
hFLASH = Sigma * chVKDB
End Function

]

'BALANCO DE MASSA DO COMPONENTE i NO FLASH (FLASHMASSAij) em kmol/h

Public Function FLASHMASSAi (O As Integer, fflash As Range, lflash As Range, vflash
As Range) As Double

'Dimensionando vetores de vazéo

To NC: yi(Q) = yinovo(Q): Next Q
)
)
)
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Dim fi() As Double

ReDim fi (1 To NC)

LerVetorNC fi(), fflash

Dim 1i() As Double, vi() As Double
ReDim 1i(1 To NC): ReDim vi (1l To NC)

LerVetorNC 1i(), lflash: LerVetorNC vi(), vflash

'Balanco de massa

Dim ENTRAi As Double 'entra = alimentacdo + liquido que entra + vapor que entra
ENTRAL = fi (0)

Dim SAIi As Double 'sai = liquido que sai + vapor que sai

SAIi = 1i(0) + wvi(0)

L}

FLASHMASSAi = ENTRAi - SATIi
End Function

v

"EQUILIBRIO DE FASES DO COMPONENTE i NO FLASH (FLASHEQUILIBRIOi) adimensional

Public Function FLASHEQUILIBRIOi (O As Integer, T3j As Double, Pj As Double, 1flash

As Range, vflash As Range) As Double

'Dimensionando vetores de vazéo

Dim 1flashi() As Double, vflashi() As Double

ReDim 1flashi(l To NC): ReDim vflashi(l To NC)

LerVetorNC 1flashi(), lflash: LerVetorNC vflashi(), vflash
'Cadlculo da constante de equilibrio

Dim I As Integer, J As Integer, xij() As Double, somalj As Double
ReDim xij (1 To NC)

For I = 1 To NC: somalj = somalj + 1lflashi(I): Next I

For J = 1 To NC: xij(J) = 1lflashi(J) / somalj: Next J

Dim KAZAOij As Double

KAZAOij = cgammaUNIFAC (O, Tj, xij) * cPVPKDB(O, Tj) / Pj

L}

Dim L As Integer, somavj As Double

For L = 1 To NC: somavj = somavj + vflashi(L): Next L

FLASHEQUILIBRIOi = KAZAOij * 1flashi(0) / somalj - vflashi(0) / somavj
End Function

L}

'BALANCO DE ENTALPIA NO FLASH (FLASHHENTALPIA) em kJ/h

Public Function FLASHHENTALPIA(TF As Double, PF As Double, fi As Range, Qj
Double, Tj As Double, 1li As Range, vi As Range) As Double
'Dimensionando vetores de vazéo

Dim fj () As Double, 1j() As Double, vj() As Double

ReDim fj (1 To NC), 13j(1 To NC), vi(l To NC)

LerVetorNC £j (), fi: LerVetorNC 1j(), li: LerVetorNC vj (), vi

'Calculo da composicéao

Dim zij () As Double, xij () As Double, yij () As Double

ReDim zij (1 To NC), xij (1 To NC), yij (1l To NC)

Dim somafj As Double, somalj As Double, somavj As Double

Dim I As Integer, J As Integer, K As Integer, L As Integer, M As Integer
Dim N As Integer, P As Integer, Q As Integer, R As Integer, S As Integer
For I = 1 To NC: somafj = somafj + £j(I): Next I
For J = 1 To NC: zij(J) = f£j(J) / somafj: Next J
For K = 1 To NC: somalj = somalj + 17j(K): Next K
For L = 1 To NC: xij (L) = 1j(L) / somalj: Next L
For M = 1 To NC: somavj = somavj + vj(M): Next M
For N = 1 To NC: yij(N) = vj(N) / somavj: Next N

'Verificacdo do estado da alimentacdo e cédlculo da entalpia
Dim hFj As Double, PorvFj As Double, PbolFj As Double
PorvFj = cPorvalho (TFj, zij)
PbolFj = cPbolha (TFj, zij)
If PFj < PorvFj Then
hFj = chVKDB(TF]J, zi7j)
ElseIf PFj > PbolFj Then
hFj = chLKDB(TF]j, zij)
Else
hFj = chFLASH(TFj, PFj, zij)
End If
'Cadlculo das entalpias
Dim hLj As Double, hVj As Double
hLj = chLKDB(Tj, xij)

As
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hVj = chVKDB (T3, yij)
'Balanco de energia(entalpia)
Dim ENTRA As Double
ENTRA = Qj + somafj * hFj
Dim SAI As Double
SAI = somalj * hLj + somavj * hVj
1
FLASHHENTALPIA = ENTRA - SAI
End Function
1
'CALCULO DA ENTALPIA DA ALIMENTACAO (hALIMENT) em kJ/kmol
Public Function hALIMENT (TK As Double, PkPa As Double, z As Range) As Double
Dim PorvF As Double, PbolF As Double
Dim zi () As Double
ReDim zi (1 To NC)
LerVetorNC zi(), =z
PorvF = cPorvalho (TK, zi)
PbolF = cPbolha (TK, =zi)
If PkPa < PorvF Then
hALIMENT = chVKDB (TK, =zi)
ElseIf PkPa > PbolF Then
hALIMENT = chLKDB(TK, =zi)
Else
hALIMENT = chFLASH(TK, PkPa, zi)
End If

End Function
1

/0070777777777 /NOME:: cFUNCAO (calcula a  FUNCAO) - COMPOSICAO  COMO
DOUBLE////////////////////

'"CALCULO DO PONTO DE BOLHA (cPbolha em kPa)
'entrada = TK (temperatura do sistema); xi (composicdo do liquido)
Public Function cPbolha (TK As Double, xi() As Double) As Double
'Cédlculo da Pressédo de Bolha
'fungdes = CUNIQUAC (coef. de atividade); cPVP (pressédo de vapor)
Dim I As Integer

For I = 1 To NC: cPbolha = c¢Pbolha + xi(I) * cgammaUNIFAC(I, TK, xi) *
cPVPKDB (I, TK): Next I
End Function
1
'"CALCULO DO PONTO DE ORVALHO (cPorvalho em kPa)
'entrada = TK (temperatura do sistema); yi (composicdo do vapor)
Public Function cPorvalho (TK As Double, yi() As Double) As Double
'Calculo da Pressdo de Vapor (Psat)
'fungdes = cPVP (pressao de vapor)
Dim I As Integer, Psat() As Double
ReDim Psat (1 To NC)

For I = 1 To NC: Psat(I) = cPVPKDB (I, TK): Next I
'C4dlculo da Pressdo (Pressao)
'varidveis = gamma (coef. de atividade)

Dim J As Integer, K As Integer
Dim gamma () As Double, somadiv As Double, Pressao As Double
ReDim gamma (1 To NC)

For J = 1 To NC: gamma (J) = 1l: Next J
For K = 1 To NC: somadiv = somadiv + yi(K) / (gamma (K) * Psat(K)): Next K
Pressao = 1 / somadiv

'Calculo da Pressé&o de Orvalho
'varidveis = xi (composic¢do do liquido); gammanovo, cUNIQUAC (coef. de atividade)
Dim L As Integer, M As Integer, N As Integer, P As Integer, Q As Integer, R As
Integer, S As Integer
Dim xi() As Double, somax As Double, somadivnovo As Double
ReDim xi(1 To NC)
Dim gammanovo () As Double, DELTAG() As Double
ReDim gammanovo (1l To NC), DELTAG(l To NC)
Do
For L = 1 To NC: xi(L) = yi(L) * Pressao / (gamma (L) * Psat(L)): Next L
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somax = O# 'Renovar valor da somax
(cuidado no Loop!!!!)

For M = 1 To NC: somax = somax + xi(M): Next M

For N =1 To NC: xi(N) = xi(N) / somax: Next N 'Normalizacdo de xi

For P = 1 To NC: gammanovo (P) = cgammaUNIFAC (P, TK, xi): Next P

For Q = 1 To NC: DELTAG(Q) = Abs(gammanovo (Q) - gamma (Q)): Next Q

For R = 1 To NC: gamma (R) = gammanovo (R): Next R

Loop Until DELTAG(l) < 0.00001 And DELTAG(2) < 0.00001 And DELTAG(3) < 0.00001 And
DELTAG(4) < 0.00001 And DELTAG(5) < 0.00001

For S = 1 To NC: somadivnovo = somadivnovo + yi(S) / (gamma(S) * Psat(S)): Next S
cPorvalho = 1 / somadivnovo

End Function

A}

'"CALCULO DA FRACAO DE VAPOR DA ALIMENTACAO (cSigmaFLASH adimensional)

'entrada = TK (temperatura do sistema); PkPa (pressdo do sistema); zi (composicgao
da alimentacao)

Public Function cSigmaFLASH(TK As Double, PkPa As Double, zi() As Double) As Double
'Verificacdo do Estado da Alimentacdo e Chutes Iniciais

'varidveis = Porv (pressdo de orvalho); Pbol (pressdo de bolha); SigmaFLASHchute
(fragcdo de wvapor chute)
'funcdes = cPorvalho (pressdo de orvalho); cPbolha (pressdo de bolha)

Dim Porv As Double, Pbol As Double
Porv = cPorvalho (TK, zi)
Pbol = cPbolha (TK, =zi)
If PkPa < Porv Then
cSigmaFLASH = 1
ElseIf PkPa > Pbol Then
cSigmaFLASH = 0

Else

Dim SigmaFLASHchute As Double

SigmaFLASHchute = (Pbol - PkPa) / (Pbol - Porv)

'Célculo da Fracdo de Vapor (SigmaFLASH)

'varidveis = xi, xinovo (composigcdo do liquido); vyi, vyinovo (composigdo do
vapor) ;

' CUNIQUAC (coef. de atividade); cPVP (pressdo de vapor); KAZAOiL
(equilibrio);

! Sigma, Sigmanovo (fracdo de vapor); EFE (funcdo objetivo);

DEFEDSigma (derivada da funcdo objetivo)

Dim I As Integer, J As Integer, K As Integer, L As Integer, M As Integer, N As
Integer, P As Integer, Q As Integer, R As Integer, S As Integer

Dim xi() As Double, vyi() As Double, KAZAOi() As Double, xinovo() As Double,
yinovo () As Double

ReDim xi (1 To NC), yi(l To NC), KAZAOi(l To NC), xinovo(l To NC), yinovo(l To

NC)
Dim Sigma As Double, Sigmanovo As Double, EFE As Double, DEFEDSigma As Double
Dim DELTAx () As Double, DELTAy() As Double, DELTAS As Double
ReDim DELTAx (1 To NC), DELTAy(l To NC)
Al
For I = 1 To NC: xi(I) = zi(I): Next I
Sigma = SigmaFLASHchute
Do
For J = 1 To NC: KAZAOi (J) = cgammaUNIQUAC (J, TK, xi) * cPVPKDB(J, TK) /
PkPa: Next J
EFE = O#: DEFEDSigma = O# 'Renovar valor das
somas
For K = 1 To NC: EFE = EFE + zi(K) * (KAZAOi(K) - 1) / (1 + Sigma *
(KAZAOi (K) - 1)): Next K
For L = 1 To NC: DEFEDSigma = DEFEDSigma - (zi(L) * (KAZAOi(L) - 1) "~ 2) /
((1 + Sigma * (KAZAOi(L) - 1)) ~ 2): Next L
Sigmanovo = Sigma - EFE / DEFEDSigma
For M = 1 To NC: xinovo(M) = zi(M) / (1 + Sigmanovo * (KAZAOi (M) - 1)):
Next M
For N = 1 To NC: yinovo (N) = KAZAOi(N) * xi(N): Next N
DELTAS = Abs (Sigmanovo - Sigma)
For P = 1 To NC: DELTAX (P) = Abs (xinovo(P) - xi(P)): Next P
For Q = 1 To NC: DELTAy(Q) = Abs(yinovo(Q) - vyi(Q)): Next Q
Sigma = Sigmanovo

For R = 1 To NC: xi(R) = xinovo(R): Next R
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For S = 1 To NC: yi(S) = yinovo(S): Next S

Loop Until DELTAS <= 0.00000001 And DELTAx(l) <= 0.00000001 And DELTAx (2) <=
0.00000001 And DELTAx(3) <= 0.00000001 And DELTAx(4) <= 0.00000001 And DELTAx (5) <=
0.00000001 And DELTAy(l) <= 0.00000001 And DELTAy(2) <= 0.00000001 And DELTAy(3) <=
0.00000001 And DELTAy(4) <= 0.00000001 And DELTAy(5) <= 0.00000001

cSigmaFLASH = Sigma
End If
End Function
'CALCULO DA ENTALPIA DA ALIMENTACAO DO FLASH
'entrada = TK (temperatura do sistema); PkPa (pressdo do sistema); zi (composicéo
da alimentacdao)
Public Function chFLASH(TK As Double, PkPa As Double, zi() As Double) As Double
'Cadlculo da fracdo de vapor (Sigma) e da composicdo nas fases liquida e vapor (xi e

yi)

'variadveis = xinovo (composic¢do do liquido); yinovo (composigdo do vapor);

' cUNIQUAC (coef. de atividade); cPVP (pressdo de vapor); KAZAOi
(equilibrio);

Dim Sigma As Double

Sigma = cSigmaFLASH (TK, PkPa, zi)

Dim I As Integer, J As Integer, K As Integer, L As Integer, M As Integer, N As
Integer, P As Integer, Q As Integer

Dim xi() As Double, vyi() As Double, KAZAOi() As Double, xinovo() As Double,
yinovo () As Double

ReDim xi (1 To NC), yi(l To NC), KAZAOi(l To NC), xinovo(l To NC), yinovo(l To NC)
Dim DELTAx () As Double, DELTAy () As Double

ReDim DELTAx (1 To NC), DELTAy (1 To NC)

For T = 1 To NC: xi(I) = zi(I): Next I
Do

For J = 1 To NC: KAZAOi (J) = cgammaUNIQUAC(J, TK, xi) * cPVPKDB(J, TK) / PkPa:
Next J

For K = 1 To NC: xinovo(K) = zi(K) / (1 + Sigma * (KAZAOi(K) - 1)): Next K

For L = 1 To NC: yinovo (L) = KAZAOi (L) * xinovo(L): Next L

For M = 1 To NC: DELTAx (M) = Abs (xinovo (M) - xi(M)): Next M

For N = 1 To NC: DELTAy(N) = Abs(yinovo(N) - yi(N)): Next N

For P = 1 To NC: xi(P) = xinovo (P): Next P

For Q = 1 To NC: yi(Q) = yinovo(Q): Next Q

Loop Until DELTAx(1l) <= 0.00000001 And DELTAx(2) <= 0.00000001 And DELTAx(3) <=
0.00000001 And DELTAx(4) <= 0.00000001 And DELTAx(5) <= 0.00000001 And DELTAy(l) <=
0.00000001 And DELTAy(2) <= 0.00000001 And DELTAyY(3) <= 0.00000001 And DELTAy(4) <=
0.00000001 And DELTAy(5) <= 0.00000001

chFLASH = Sigma * chVKDB(TK, yi) + (1 - Sigma) * chLKDB(TK, xi)

End Function

'FUNCOES PARA CALCULO DE PROPRIEDADES TERMODINAMICAS

"AUTOR: KARINA MATUGI

1

'REFERENCIA: KDB (Korea Thermophysical Properties Data Bank)

! Disponivel em: <http://www.cheric.org/research/kdb/>

! Acesso em 04 de agosto de 2012.

! NIST (National Institute of Standards and Technology)
! Disponivel em: <http://webbook.nist.gov/chemistry/>

! Acesso em 04 de agosto de 2012.

! DIPPR (Design Institute for Physical Property Data)

' Disponivel em: <http://dippr.byu.edu/students/chemsearch.asp>
! Acesso em 04 de agosto de 2012.

'CARACTERISTICAS

'Unidades:

! temperatura em K; pressdo em kPa; energia em kJ/kmol

'Estado padréao:

! Gas Ideal (298.15 K e 100 kPa)

1

'COMPOSIGAO DO SISTEMA

! NC: (1) AGUA; (2) ETANOL; (3) ALCOOL ISOAMILICO; (4) PROPANOL; (5) ISOBUTANOL
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v

v////////7//7/7///////DECLARACAO DOS PARAMETROS////////////////////

Option Explicit
A\l

Public Const NC As Integer

Public Const Rgases As Double = 0.008314 'constante dos gases em m"3*kPa/mol/K
Public Const Tref As Double = 298.15 'temperatura de referéncia em K

Private MM(1 To NC) As Double 'massa molar do componente em kg/mol
Private TB(l1 To NC) As Double 'temperatura normal de bolha do
componente em K

Private TC (1l To NC) As Double 'temperatura critica do componente em K
Private PC(1 To NC) As Double 'pressdo critica do componente em kPa
Private VC(1 To NC) As Double 'volume critico do componente em
m”3/kmol

Private ZC(1 To NC) As Double 'compressibilidade critica do
componente i

Private ACCF (1 To NC) As Double 'fator acéntrico do componente i

Private VPM(1 To NC) As Double 'volume parcial molar do componente em
m~3/kmol

Private HFGI (1 To NC) As Double 'entalpia de formacdo do gas ideal do
componente em kJ/kmol (250C)

Private MPVP(l1 To 4, 1 To NC) As Double 'pardmetro de pressdo de vapor

Private MCPGI(1 To 5, 1 To NC) As Double 'pardmetro de capacidade calorifica do
gas ideal

v//////1///7//////////LEITURA DOS PARAMETROS DOS COMPONENTES////////////////////
'Matriz dos parédmetros gerais

Private Sub LeituraGERAIS ()

MM(1l) = 18.0152: MM(2) = 46.0688: MM (3) = 88.1492: MM(4) = 60.0956:
MM (5) = 74.1224

TB(1l) = 373.15: TB(2) = 351.44: TB(3) = 404.2: TB(4) = 370.3:
TB(5) = 381.04

TC(l) = 647.14 TC(2) = 514: TC(3) = 577.2: TC(4) = 536.8:
TC(5) = 547.8

PC(l) = 22060%: PC(2) = 6137: PC(3) = 3930: PC(4) = 5169%:
PC(5) = 4295#

VC(l) = 0.056 VC(2) = 0.1l68: VC(3) = 0.329: vC(4) = 0.218:
vVC(5) = 0.274

ZC(1l) = 0.229593: ZC(2) = 0.241249: ZC(3) = 0.269: ZC(4) = 0.252472:
ZC(5) = 0.258378

ACCF (1) = 0.344: ACCF(2) = 0.044: ACCF (3) = 0.59002: ACCF(4) = 0.623:
ACCF (5) = 0.592

VPM(1l) = 0.01807: VPM(2) = 0.05868: VPM(3) = 0.10922: VPM(4) = 0.07514:
VPM(5) = 0.09291

HFGI (1) = -242000#: HFGI(2) = -235000#: HFGI(3) = -302300#: HFGI(4) = -256600#:
HFGI (5) = -283400+#

End Sub

'Matriz dos pardmetros para cadlculo da Pressdo de Vapor

Private Sub LeituraMPVP ()

MPVP (1, 1) = -7.342973: MPVP (1, 2) = -5.089412: MPVP (1, 3) = -
13.63252: MPVP (1, 4) = -7.702226: MPVP (1, 5) = -29.61931

MPVP (2, 1) = -7276.391: MPVP (2, 2) = -6606.453: MPVP (2, 3) = -
10666.42: MPVP (2, 4) = -8002.693: MPVP (2, 5) = -14106.2

MPVP (3, 1) = 67.02455: MPVP (3, 2) = 53.1703: MPVP (3, 3) =
112.2969: MPVP (3, 4) = 71.71697: MPVP (3, 5) = 214.5658

MPVP (4, 1) = 0.000004161914: MPVP (4, 2) = 0.0000005954048: MPVP (4, 3) =
0.000003265113: MPVP (4, 4) = 0.0000003950448: MPVP (4, 5) = 0.00002126631

'"MPVP( ,1-AGUA) -> faixa: 274.15 K a 647 K

5

'nimero de componentes

"MPVP (_,2-ETANOL) -> faixa: 159.05 K a 516.25 K

"MPVP (_, 3-ALCOOL ISOAMILICO) -> faixa: 161 K a 579.45 K
"MPVP (_, 4-PROPANOL) -> faixa: 146.95 K a 536.71 K

'"MPVP ( ,5-ISOBUTANOL) -> faixa: 165.15 K a 547.73 K



End Sub

1

'Matriz dos

Private Sub LeituraMCPGI ()

MCPGI(1, 1) = 33.76336: MCPGI(1, 2) = 19.95901: MCPGI (1,
-9.542: MCPGI (1, 4) = 18.88393: MCPGI (1, 5) = -7.708

MCPGI (2, 1) = -0.005945958: MCPGI (2, 2) = 0.1428467: MCPGI (2,
-0.5681: MCPGI (2, 4) = 0.2216399: MCPGI (2, 5) = 0.4689

MCPGI (3, 1) = 0.00002235754: MCPGI (3, 2) = 0.00007763252: MCPGI (3,
-0.0003485: MCPGI (3, 4) = 0.00006182712: MCPGI (3, 5) = -0.0002884
MCPGI (4, 1) = -0.000000009962009: MCPGI (4, 2) = -0.0000001512772: MCPGI (4,
0.00000008649999: MCPGI (4, 4) = -0.0000001733102: MCPGI(4, 5) = 0.00000007231
MCPGI (5, 1) = 1.097487E-12: MCPGI (5, 2) = 5.366231E-11: MCPGI (5,
O#: MCPGI (5, 4) = 6.408291E-11: MCPGI (5, 5) = 0#

End Sub

'LEITURA DO VETOR NC

Private Sub LerVetorNC (Vet () As Double, R As Range)

Dim I As Integer

ReDim Vet (1 To NC)

If R.Rows.Count > 1 Then

For I = 1 To NC: Vet (I) = R.Cells(I, 1).Value: Next I

Else

For I = 1 To NC: Vet (I) = R.Cells(l, I).Value: Next I

End If

End Sub

1

pardmetros para calculo da Capcidade Calorifica do Gas Ideal

v/////////7//7////7////NOME: FUNCAO - COMPOSICAO COMO RANGE////////////////////

'"CALCULO DA PRESSAO DE VAPOR
Public Function PVPKDB (O As Integer,
Dim A As Double, B As Double,
Call LeituraMPVP

A = MPVP(1l, O): B =
PVPKDB = Exp (A * Log (TK)

End Function
1

MPVP (2, O):

'"CALCULO DA ENTALPIA DA SUBSTANCIA O NA FASE VAPOR
Public Function hVsubstKDB (O As Integer,
C As Double,

Dim A As Double,
Call LeituraMCPGI
Call LeituraGERAIS

B As Double,

A = MCPGI(1l, O): B = MCPGI (2,
E = MCPGI (5, O)

hVsubstKDB = A * (TK - Tref) + B *
3) / 3 +

C As Double,

+ B/ TK + C +

0) :

C
D

(TK ~ 2 -

= MPVP (3, O):
* TK

C

Tref ~ 2)

(PVP em kPa e TK em K)
TK As Double)
D As Double

As Double

D =
~ 0 2)

As Double
E As Double

= MCPGI (3, O): D

/ 2 + C *

D* (TK ~ 4 - Tref ~ 4) / 4 +E * (TK ~ 5 - Tref ~ 5) / 5 + HFGI (O)

End Function

1

'CALCULO DA ENTALPIA DO VAPOR
Public Function hVKDB (TK As Double,
Dim yi() As Double

ReDim yi (1 To NC)
LerVetorNC yi(), y

Dim I As Integer

For I = 1 To NC: hVKDB =
End Function

1

'CALCULO DA ENTALPIA DE VAPORIZACAO DA SUBSTANCIA O

em K)

hVKDB + yi (I)

Public Function DeltaHvsubstKDB(O As Integer,

Dim A As Double,
Call LeituraMPVP

B As Double,

A = MPVP(1, O): B = MPVP (2, O):
R = 8.314 'kJ/kmol.K
DeltaHvsubstKDB = R * (

End Function

C As Double,

Cc =

* hVsubstKDB (I,

TK As Double)
D As Double,

MPVP (3, O):

(hV em kJ/kmol e TK em K)
y As Range)

As Double

TK) : Next I

R As Double

D =

A * TK - B+ 2 *D* TK ~ 3)

MPVP (4,

(TK

As Double

MPVP (4,

0)

MCPGI (4,

A3 -

0)

147

3) =
3) =
3) =
3) =

3) =

(hVsubst em kJ/kmol e TK em K)
TK As Double)
D As Double,

0) :

Tref *

(DeltaHvsubst em kJ/kmol e TK
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'"CALCULO DA ENTALPIA DE VAPORIZACAO (DeltaHv em kJ/kmol e TK em K)
Public Function DeltaHvKDB(TK As Double, x As Range) As Double
Dim xi() As Double

ReDim xi (1 To NC)

LerVetorNC xi (), x

Dim I As Integer

For I = 1 To NC: DeltaHvKDB = DeltaHvKDB + xi(I) * DeltaHvsubstKDB (I, TK): Next I
End Function

L}

'"CALCULO DA ENTALPIA DO LiQUIDO (hL. em kJ/kmol e TK em K)

Public Function hLKDB(TK As Double, x As Range) As Double

hLKDB = hVKDB(TK, x) - DeltaHvKDB(TK, x)

End Function
A}

/1100777777 /NOME cFUNCAO (calcula a  FUNCAO) - COMPOSICAO  COMO
DOUBLE////////////////////

"CALCULO DA PRESSAO DE VAPOR (cPVP em kPa e TK em K)

Public Function cPVPKDB (O As Integer, TK As Double) As Double

Dim A As Double, B As Double, C As Double, D As Double

Call LeituraMPVP

A = MPVP(1, O): B = MPVP(2, O): C = MPVP(3, 0): D = MPVP (4, O)

cPVPKDB = Exp(A * Log(TK) + B / TK + C + D * TK © 2)

End Function

L}

'"CALCULO DA ENTALPIA DA SUBSTANCIA O NA FASE VAPOR (chVsubst em kJ/kmol e TK em K)
Public Function chVsubstKDB (O As Integer, TK As Double) As Double

Dim A As Double, B As Double, C As Double, D As Double, E As Double

Call LeituraMCPGI

Call LeituraGERAIS

A = MCPGI(1, O): B = MCPGI (2, O): C = MCPGI (3, O): D = MCPGI (4, O):
E = MCPGI (5, 0O)

chVsubstKDB = A * (TK - Tref) + B * (TK ~ 2 - Tref ~ 2) / 2 + C * (TK ~ 3 - Tref *
3) / 3+ _

D* (TK ~ 4 - Tref ~ 4) / 4 +E * (TK ~ 5 - Tref ~ 5) / 5 + HFGI(0O)

End Function

|}

'"CALCULO DA ENTALPIA DO VAPOR (chV em kJ/kmol e TK em K)

Public Function chVKDB(TK As Double, yi() As Double) As Double

Dim I As Integer

For I = 1 To NC: chVKDB = chVKDB + yi(I) * chVsubstKDB (I, TK): Next I

End Function

|}

'"CALCULO DA ENTALPIA DE VAPORIZACAO DA SUBSTANCIA O (cDeltaHvsubst em kJ/kmol e TK
em K)

Public Function cDeltaHvsubstKDB (O As Integer, TK As Double) As Double

Dim A As Double, B As Double, C As Double, D As Double, R As Double

Call LeituraMPVP

A = MPVP (1, O): B = MPVP (2, O): C = MPVP(3, 0): D = MPVP (4, O)

R = 8.314 'kJ/kmol.K

cDeltaHvsubstKDB = R * (A * TK - B + 2 * D * TK ~ 3)

End Function

L}

'"CALCULO DA ENTALPIA DE VAPORIZACAO (cDeltaHv em kJ/kmol e TK em K)

Public Function cDeltaHvVvKDB (TK As Double, xi() As Double) As Double

Dim I As Integer

For I = 1 To NC: cDeltaHvKDB = cDeltaHvKDB + xi(I) * cDeltaHvsubstKDB(I, TK): Next
I

End Function

L}

"CALCULO DA ENTALPIA DO LIQUIDO (chL em kJ/kmol e TK em K)

Public Function chLKDB(TK As Double, xi() As Double) As Double

chLKDB = chVKDB (TK, xi) - cDeltaHvKDB (TK, xi)

End Function
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'FUNCAO PARA O CALCULO DO COEFICIENTE DE ATIVIDADE

'MODELO: UNIFAC

'"AUTOR: KARINA MATUGI

A\l

'REFERENCIA: FREDENSLUND, AA.; GMEHLING, J.; RASMUSSEN, P. VAPOR-LIQUID EQUILIBRIA
USING

' UNIFAC. ELSEVIER. AMSTERDAM. 1977.

Al

'DEFINICAO DO MODELO UNIFAC

'Funcdo da energia livre de Gibbs em excesso consistindo de um termo combinatorial
ou entrdépico

' (representando a presenca da molécula: tamanho e formato) e um termo residual
ou entalpico

' (representando a interagdo da molécula: forgcas moleculares de atracdo e
repulsédo) .

'O modelo UNIFAC tem por objetivo uma adequada reducdo dos dados de coeficiente de
atividade obtidos

! experimentalmente para obter os pardmetros que caracterizem as interag¢des entre
os pares dos grupos

! estruturais em sistemas nd&o eletroliticos, e usar esses pardmetros para
predizer coeficientes de

! atividade para outros sistemas que ndo tenham sido estudados experimentalmente
mas que contenham os

! mesmos grupos funcionais.

A\l

'"HIPOTESES DO MODELO

'Escala de concentracdo: molar.

'Estado padrdo: simétrico (298,15 K, pressdo atmosférica e diluigdo infinita).
'Parédmetros necessarios: volume e de area de superficie para cada componente e um

! pardmetro de interacdo bindria para cada par de componente.

'Outros:

'Pardmetros de KIKIC et al. (1991)

A\l

'COMPOSICAO DO SISTEMA

' NC: (1) AGUA; (2) ETANOL; (3) ALCOOL ISOAMILICO; (4) PROPANOL; (5) ISOBUTANOL

! NK: (1) CH3; (2) CH2; (3) CH; (4) OH; (5) H20;

1

v////////////////////DECLARACAO DOS PARAMETROS////////////////////
Option Explicit
'Pardmetros Gerais

Public Const NC As Integer = 5 'nimero de componentes

Public Const NK As Integer = 5 'nimero de subgrupos k do método
UNIFAC

Public Const Rgases As Double = 0.008314 'constante dos gases em
m~3*kPa/mol/K

Public Const Tref As Double = 298.15 'temperatura de referéncia em K
'Pardmetros do Coeficiente de Atividade (UNIFAC)

Private Rk (1] To NK) As Double 'pardmetro de volume de van der
Waals

Private Qk (1 To NK) As Double 'pardmetro de 4area de superficie de
van der Waals

Private ni(l1 To NK, 1 To NC) As Double 'nimero de subgrupos do tipo k na
molécula da espécie i

Private aij(l To NK, 1 To NK) As Double 'pardmetro de energia de

interacdo (K)

v////////7////////////LEITURA DOS PARAMETROS DOS COMPONENTES////////////////////
'Pardmetros do Coeficiente de Atividade (UNIFAC)

Private Sub LeituraUNIFAC ()

Rk(1l) = 0.9011: Rk(2) = 0.6744: Rk(3) = 0.4469: Rk(4) = 1#: Rk (5) = 0.92

Qk(1l) = 0.848: Qk(2) = 0.54: Qk(3) = 0.228: Qk(4) = 1.2: Qk(5) = 1.4

ni(l, 1) = 0#: ni(l, 2) = 1#: ni(l, 3) = 2#: ni(l, 4) = 1#: ni(l, 5) =
24

ni(2, 1) = 0#: ni(2, 2) = 1#: ni(2, 3) = 2#: ni(2, 4) = 2#%: ni(2, 5) =

1#
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ni(3, 1) = 0#: ni(3, 2) = 0#: ni(3, 3) = 1#: ni(3, 4) = 0#: ni(3, 5)
1%

ni(4, 1) = O#: ni(4, 2) = 1#: ni(4, 3) = 1#: ni(4, 4) = 1#: ni(4, 5)
1%

ni(5, 1) = 1#: ni(5, 2) = 0#: ni(5, 3) = 0#: ni(5, 4) = O#: ni(5, 5)
O#

aij(l, 1) = O#: aij (1, 2) = 0#: aij (1, 3) = 0#: aij (1, 4) = 986.5:
aij(l, 5) = 1318#

aij(2, 1) = 0#: aij(2, 2) = 0#: aij (2, 3) = 0#: aij(2, 4) = 986.5:
aij (2, 5) = 1318#

aij (3, 1) = O0#: aij (3, 2) = O#: aij (3, 3) = 0# aij (3, 4) = 986.5:
aij (3, 5) = 1318#

aij(4, 1) = 156.4: aij(4, 2) = 156.4: aij(4, 3) = 156.4: aij(4, 4) = O0#:
aij (4, 5) = 353.5

aij (5, 1) = 300#: aij (5, 2) = 300#: aij (5, 3) = 300#: aij(5, 4) = -229.1:
aij (5, 5) = 0#

End Sub

'"FUNCAO AUXILIAR - LEITURA DE VETOR NC

Private Sub LerVetorNC (Vet () As Double, R As Range)
Dim I As Integer

ReDim Vet (1 To NC)

If R.Rows.Count > 1 Then

For I = 1 To NC: Vet(I) = R.Cells(I, 1).Value: Next I
Else

For I = 1 To NC: Vet(I) = R.Cells(l, I).Value: Next I
End If

End Sub

v

v////////7/7/7/7/////////MODELO UNIFAC por FREDENSLUND et al 1977////////////////////
Public Function gammaUNIFAC (O As Integer, TK As Double, x As Range) As Double
'"CRIACAO DO VETOR COMPOSICAO - xi (NC) /molar/

'Leitura do vetor da planilha x - fracdo molar dos componentes

Dim xi() As Double

ReDim xi(1 To NC)

LerVetorNC xi (), x

'SOMA DOS TERMOS - gammaLIFAC /adimensional/

gammaUNIFAC = Exp (CalcularGammaC (O, xi) + CalcularGammaR (O, TK, xi))

End Function

Public Function cgammaUNIFAC (O As Integer, TK As Double, xi() As Double) As Double
'SOMA DOS TERMOS - gammaLIFAC /adimensional/

cgammaUNIFAC = Exp (CalcularGammaC (O, xi) + CalcularGammaR (O, TK, xi))

End Function

A}

v///////7//7///7/////////UNIFAC por FREDENSLUND et al 1977////////////////////
'"CALCULO DO TERMO UNIQUAC COMBINATORIAL - método ASOG

Private Function CalcularGammaC (O As Integer, xi() As Double) As Double

Dim I As Integer, J As Integer 'contadores

Call LeituraUNIFAC

'Volume de van der Waals (ri)

Dim ri() As Double

ReDim ri (1 To NC)

For I = 1 To NC

For J 1 To NK: ri(I) = ri(I) + ni(J, I) * Rk(J): Next J

Next I

'Area de superficie de van der Waals (qi)

Dim gi () As Double

ReDim gi (1l To NC)

For I = 1 To NC

For J = 1 To NK: gi(I) = gi(I) + ni(J, I) * Qk(J): Next J

Next I

'Fracdo de volume molecular (phii)

Dim somarx As Double, phii() As Double

ReDim phii (1 To NC)

For I = 1 To NC: somarx = somarx + xi(I) * ri(I): Next I

For I = 1 To NC: phii(I) = ri(I) * xi(I) / somarx: Next I

'Fracdo de area de superficie molecular (thetai)

Dim somagx As Double, thetai() As Double
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ReDim thetai(l To NC)

For I = 1 To NC: somagx = somagx + xi(I) * gi(I): Next I

For I = 1 To NC: thetai(I) = gi(I) * xi(I) / somagx: Next I
'Pardmetro 1i (11)

Dim 1i() As Double

ReDim 1i (1 To NC)

For I = 1 To NC: 1i(I) =5 * (ri(I) - gi(I)) - (ri(I) - 1): Next I
'LN do Coef. de Ativ. UNIFAC - combinatorial

Dim somaxili As Double

For I = 1 To NC: somaxili = somaxili + xi(I) * 1i(I): Next I
CalcularGammaC = Log(phii(0) / xi(0)) + 5 * gi(0) * Log(thetai(0) / phii(0)) +
1i(0) - phii(0) / x1(0) * somaxili

End Function
'"CALCULO DO TERMO UNIQUAC RESIDUAL

Private Function CalcularGammaR(O As Integer, TK As Double, xi() As Double) As
Double
Dim I As Integer, J As Integer 'contadores

Call LeituraUNIFAC
'Energia de Interacdo (psikk)
Dim psikk () As Double
ReDim psikk(l To NK, 1 To NK)
For I = 1 To NK
For J = 1 To NK: psikk(I, J) = Exp(-(aij(I, J) / TK)): Next J
Next T
'Para a substdncia de referéncia (componente O puro : xi(0)=1)///////////////
'Fracdo de referéncia (xref)
Dim xref () As Double
ReDim xref (1 To NC)
For I = 1 To NC
If I = O Then

xref (I) = 1#
Else
xref (I) = 0
End If

Next T

'Fragcdao do grupo (XOk)

Dim somanixref As Double

For I = 1 To NC

For J = 1 To NK: somanixref = somanixref + ni(J, I) * xref(I): Next J
Next T

Dim somanixrefk () As Double

ReDim somanixrefk (1 To NK)

For I = 1 To NK

For J = 1 To NC: somanixrefk(I) = somanixrefk(I) + ni(I, J) * xref(J): Next J
Next T

Dim Xrefk () As Double

ReDim Xrefk (1 To NK)

For I = 1 To NK: Xrefk(I) = somanixrefk(I) / somanixref: Next I
'Fracdo de area de superficie do grupo (thetaOk)

Dim somaQXref As Double

For I = 1 To NK: somaQXref = somaQXref + Qk(I) * Xrefk(I): Next I

Dim thetarefk () As Double

ReDim thetarefk(l To NK)

For I = 1 To NK: thetarefk(I) = Qk(I) * Xrefk(I) / somaQXref: Next I
'Coeficiente de atividade residual para o grupo k:

Dim somathetaOpsi () As Double

ReDim somathetaOpsi (1l To NK)

For I = 1 To NK

For J = 1 To NK: somathetaOpsi(I) = somathetaOpsi(I) + thetarefk(J) * psikk(J, I):
Next J

Next I

Dim somaoO () As Double

ReDim somaoO (1 To NK)

For I = 1 To NK

For J = 1 To NK: somaoO(I) = somaoO(I) + thetarefk(J) * psikk(I, J) /
somathetalOpsi (J): Next J
Next I

Dim gammarefk () As Double
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ReDim gammarefk (1l To NK)

For I = 1 To NK: gammarefk(I) = Qk(I) * (1 - Log(somathetaOpsi(I)) - somaoO(I)):
Next I

'Para a mistura (xi normal)///////////

'Fracdo de referéncia (xref)

'Fracao do grupo (Xk)

Dim somanixi As Double

For I = 1 To NC

For J = 1 To NK: somanixi = somanixi + ni(J, I) * xi(I): Next J

Next I

Dim somanixik () As Double

ReDim somanixik (1l To NK)

For I = 1 To NK

For J = 1 To NC: somanixik(I) = somanixik(I) + ni(I, J) * xi(J): Next J
Next I

Dim Xk () As Double

ReDim Xk (1 To NK)

For I = 1 To NK: Xk(I) = somanixik(I) / somanixi: Next I

'Fracdo de area de superficie do grupo (thetak)

Dim somagx As Double

For I = 1 To NK: somagx = somagx + Qk(I) * Xk(I): Next I

Dim thetak () As Double

ReDim thetak (1 To NK)

For I = 1 To NK: thetak(I) = Qk(I) * Xk(I) / somagx: Next I
'Coeficiente de atividade residual para o grupo k:

Dim somathetapsi () As Double

ReDim somathetapsi(l To NK)

For I = 1 To NK

For J = 1 To NK: somathetapsi(I) = somathetapsi(I) + thetak(J) * psikk(J, I): Next
J

Next I

Dim somao () As Double

ReDim somao (1 To NK)

For I = 1 To NK

For J = 1 To NK: somao(I) = somao(I) + thetak(J) * psikk(I, J) / somathetapsi (J):
Next J

Next I

Dim gammak () As Double

ReDim gammak (1 To NK)

For I = 1 To NK: gammak(I) = Qk(I) * (1 - Log(somathetapsi(I)) - somao(I)): Next I
'LN do Coef. de Ativ. UNIFAC - combinatorial

For I = 1 To NK

CalcularGammaR = CalcularGammaR + ni (I, O) * (gammak(I) - gammarefk(I))
Next I

End Function

'"FUNCAO PARA O CALCULO DO COEFICIENTE DE ATIVIDADE

'MODELO: UNIFAC POR KIKIC

"AUTOR: KARINA MATUGI

A}

'REFERENCIA: KIKIC, I.; FERMEGLIA, M.; RASMUSSEN, P.

'UNIFAC prediction of vapor-liquid equilibria in mixed solvent-salt systems.

' Chem. Eng. Science, vol. 46, p. 2775-2780, 1991.

A}

'DEFINICAO DO MODELO UNIFAC

'Funcdo da energia livre de Gibbs em excesso consistindo de um termo de longo
alcance de Debye-Hickel

! (termo eletrostatico) e de um termo de curto alcance correspondendo a equacao
UNIFAC (termo combinatorial

! ou entrdépico e termo residual ou entdlpico).

A}

"HIPOTESES DO MODELO

'Escala de concentracédo: fragdo molar. Solvente: agua, e ndo eletrdlitos (etanol).
Solutos: ions.

'Estado padréo: puro, simétrico (298,15 K, pressdo atmosférica e diluicgéo
infinita).
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'Pardmetros necessarios: volume e de 4&rea de superficie para <cada grupo e
parametros de

! interacdo bindria para cada par de grupo.

'Considera-se ionizacdo total do sal. O sal ndo vaporiza.

1

'COMPOSICAO DO SISTEMA

! ncomp: (1) é&gua; (2) etanol; (3) cation; (4) anion

! nok: (1) CH3; (2) CH2; (3) OH; (4) H20; (5) cation; (6) anion

1

v////////////////////DECLARACAO DOS PARAMETROS////////////////////
Option Explicit

'Pardmetros Gerais

Public Const ncomp As Integer = 4 'nimero de componentes

Public Const nions As Integer = 2 'nimero de ions

Public Const nok As Integer = 6 'nimero de subgrupos k do método
UNIFAC

Public Const Rgases As Double = 0.008314 'constante dos gases em
m”~3*kPa/mol/K

Public Const Tref As Double = 298.15 'temperatura de referéncia em K
'Pardmetros dos Solventes

Private MM(1 To ncomp - nions) As Double 'massa molar do solvente em kg/mol
Private Vm(l To ncomp - nions) As Double 'volume molar do solvente em
m~3/mol

Private rom(l To ncomp - nions) As Double 'densidade do solvente em mol/m"3
Private ro(l To ncomp - nions) As Double 'densidade do solvente em kg/m"3
Private eps(l To ncomp - nions) As Double 'constante dielétrica do solvente
'Pardmetros do Coeficiente de Atividade (Debye-Hiickel e UNIFAC)

Private z (1 To ncomp) As Double 'carga elétrica

Private Rk (1 To nok) As Double 'pardmetro de volume de van der
Waals

Private Qk (1 To nok) As Double 'parémetro de area de superficie

de van der Waals

Private ni(l1 To nok, 1 To ncomp) As Double 'nimero de subgrupos do tipo k na
molécula da espécie 1
Private aij(l1 To nok, 1 To nok) As Double 'pardmetro de energia de

interacdao (K)
1

v/////////7///////////LEITURA DOS PARAMETROS DOS COMPONENTES////////////////////

'Parédmetros dos Solventes

Private Sub LeituraSolventes () 'Ref.: DIPPR

MM(1) = 0.018016: MM (2) = 0.046069 'kg/mol

Vm(l) = 0.0000180691: Vm(2) = 0.00005862 'm"~3/mol
rom(l) =1 / Vm(1l): rom(2) =1 / Vm(2) 'mol/m"3
ro(l) = rom(l) * MM(1l): ro(2) = rom(2) * MM(2) 'kg/m”3

eps(l) = 80.1: eps (2) = 25.3

End Sub

'Pardmetros do Coeficiente de Atividade
Private Sub LeituraUNIFAC KAce ()

(Debye-Hluckel e UNIFAC)

z(l) = O0#: z(2) = O#: z(3) = 1#: z(4) = -1#

Rk(1) = 0.9011: Rk(2) = 0.6744: Rk(3) = 1#: Rk(4) = 0.92: Rk (5) = 3#:
Rk(6) = 2.05

Qk (1) = 0.848: Qk(2) = 0.54: Qk(3) = 1.2: Qk(4) = 1.4: Qk(5) = 3#:
Qk(6) = 1.9

ni(l, 1) = O#: ni(l, 2) = 1#: ni(l, 3) = O#: ni(l, 4) = O#

ni(2, 1) = 0#: ni(2, 2) = 1l#: ni(2, 3) = 0#: ni(2, 4) = 0#

ni(3, 1) = 0#: ni(3, 2) = 1#: ni(3, 3) = 0#: ni(3, 4) = 0#

ni(4, 1) = 1#: ni(4, 2) = 0#: ni(4, 3) = 0#: ni(4, 4) = 04

ni(5, 1) = 0#: ni(5, 2) = 0#: ni(5, 3) = 1#: ni(5, 4) = 0#

ni(6, 1) = 0#: ni(6, 2) = 0#: ni(6, 3) = 0#: ni(6, 4) = 1#

aij (1, 1) = O#: aij (1, 2) = O#: aij (1, 3) = 986.5 aij (1, 4) = 1318#:
aij(l, 5) = 103.7: aij(l, 6) = 105.47

aij (2, 1) = O#: aij (2, 2) = O#: aij (2, 3) = 986.5 aij (2, 4) = 1318#:
aij (2, 5) = 103.7: aij(2, 6) = 105.47

aij (3, 1) = 156.4: aij(3, 2) = 156.4: aij (3, 3) = O0#: aij (3, 4) = 353.5:
aij(3, 5) = 87.98: aij(3, 6) = 102.3
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aij(4, 1) = 300#: aij(4, 2) = 300#: aij(4, 3) = -229.1: aij(4, 4) = O0#:
aij(4, 5) = 99.73: aij(4, 6) = 84.05

aij (5, 1) = 753.2: aij(5, 2) = 753.2: aij (5, 3) = 30.79: aij (5, 4) = -284.2:
aij (5, 5) = O#: aij (5, 6) = 96.12

aij(6, 1) = 415.67: aij(6, 2) = 415.67: aij(6, 3) = -289.9: aij (e, 4) = 423.3:
aij(6, 5) = 589.9: aij(6, 6) = 0#

End Sub

Private Sub LeituraUNIFAC CaCl2()

z (1) = 0#: z(2) = O#: z(3) = 2#: z(4) = -1#%

Rk(1) = 0.9011: Rk(2) = 0.6744: Rk (3) = 1#: Rk(4) = 0.92: Rk (5) = 1#:
Rk (6) = 0.9861

Qk (1) = 0.848: Qk(2) = 0.54: Qk(3) = 1.2: Qk(4) = 1.4 Qk(5) = 1#:
Qk(6) = 0.9917

ni(l, 1) = 0#: ni(l, 2) = 1#: ni(l, 3) = 0#: ni(l, 4) = 0#

ni(2, 1) = 0#: ni(2, 2) = 1#: ni(2, 3) = 0#: ni(2, 4) = 0#

ni(3, 1) = 0#: ni(3, 2) = 1#: ni(3, 3) = 0#: ni(3, 4) = 0#

ni(4, 1) = 1#: ni(4, 2) = 0#: ni(4, 3) = 0#: ni(4, 4) = 0#

ni(5, 1) = 0#: ni(5, 2) = 0#: ni(5, 3) = 1#: ni(5, 4) = 0#

ni(6, 1) = 0#: ni(6, 2) = 0#: ni(6, 3) = 0#: ni(6, 4) = 1#

aij (1, 1) = 0#: aij (1, 2) = 0#: aij(1, 3) = 986.5 aij (1, 4) = 1318#:
aij(l, 5) = -433.2: aij(l, 6) = 68.14

aij(2, 1) = 0O#: aij (2, 2) = 0#: aij(z2, 3) = 986.5: aij(2, 4) = 1318#:
aij(2, 5) = -433.2: aij(2, 6) = 68.14

aij (3, 1) = 156.4: aij(3, 2) = 156.4: aij (3, 3) = O#: aij (3, 4) = 353.5:
aij (3, 5) = 5779.7: aij(3, 6) = -586.4

aij(4, 1) = 300#: aij(4, 2) = 300#: aij(4, 3) = -229.1: aij(4, 4) = O0#:
aij(4, 5) = -897.2: aij(4, 6) = -982.5

aij (5, 1) = 9655.4: aij (5, 2) = 9655.4: aij (5, 3) = 3343.7: aij (5, 4) = -838.4:
aij (5, 5) = O#: aij (5, 6) = 4166.3

aij(e, 1) = 1991.2: aij(6, 2) = 1991.2: aij(6, 3) = -367.7: aij(e, 4) = -230.2:
aij(6, 5) = 21.083: aij(6, 6) = 0#

End Sub

'FUNCAO AUXILIAR - LEITURA DE VETOR ncomp

Private Sub LerVetorncomp (Vet () As Double, R As Range)

Dim I As Integer

ReDim Vet (1 To ncomp)

If R.Rows.Count > 1 Then

For I = 1 To ncomp: Vet (I) = R.Cells(I, 1).Value: Next I

Else

For I = 1 To ncomp: Vet (I) = R.Cells(l, I).Value: Next I

End If

End Sub

v////////////////////MODELO UNIFAC por KIKIC et al 1991////////////////////
Public Function gammaUNIFACKIKIC (O As Integer, TK As Double, x As Range) As Double
'"CRIACAO DO VETOR COMPOSICAO - xi(ncomp) /molar/

'Leitura do vetor da planilha x - fracdo molar dos componentes
Dim xlido () As Double
ReDim xlido (1 To ncomp - 1)

LerVetorncomp xlido (), x

'Contabilizacdo da fracdo molar para cada ion

Dim I As Integer, xest(l To ncomp) As Double

For I = 1 To 3: xest(I) = x(I, 1).Value: Next I

xest (4) = x(3, 1).Value

'Normalizacdo da fracdo molar

Dim J As Integer, somaxest As Double

For J = 1 To ncomp: somaxest = somaxest + xest(J): Next J
Dim K As Integer, xi(l1 To ncomp) As Double

For K = 1 To ncomp: xi(K) = xest(K) / somaxest: Next K
"CALCULO DOS TERMOS DO MODELO - gamma R /adimensional/
Dim gammalLR As Double, gammaSR As Double

gammalR = CalcularGammaDH (O, TK, xi) 'DEBYE-HUCKEL po
MACEDO et al 1990
gammaSR = CalcularGammaC (O, xi) + CalcularGammaR (0O, TK, xi) 'UNIFAC por

FREDENSLUND et al 1977
'SOMA DOS TERMOS - gammaLIFAC /adimensional/
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gammaUNIFACKIKIC = Exp(gammalR + gammaSR)

End Function

Public Function cgammaUNIFACKIKIC(O As Integer, TK As Double, xi() As Double) As
Double

'CRIACAO DO VETOR COMPOSICAO - xiUNIFAC (ncomp) /molar/

'Contabilizacdo da fracdo molar para cada ion

Dim I As Integer, xest(l To ncomp) As Double

For I = 1 To ncomp
If T < ncomp Then
xest (I) = xi(I)
Else
xest (I) = xi(ncomp - 1)
End If
Next I

'Normalizacdo da fracdo molar
Dim J As Integer, somaxest As Double

For J = 1 To ncomp: somaxest = somaxest + xest(J): Next J
Dim K As Integer, xiUNIFAC(1 To ncomp) As Double
For K = 1 To ncomp: xiUNIFAC(K) = xest(K) / somaxest: Next K

'"CALCULO DOS TERMOS DO MODELO - gamma R /adimensional/
Dim gammalR As Double, gammaSR As Double

gammalR = CalcularGammaDH (O, TK, xiUNIFAC) 'DEBYE-HUCKEL
po MACEDO et al 1990
gammaSR = CalcularGammaC (O, xiUNIFAC) + CalcularGammaR (O, TK, xiUNIFAC) 'UNIFAC

por FREDENSLUND et al 1977

'SOMA DOS TERMOS - gammaLIFAC /adimensional/

cgammaUNIFACKIKIC = Exp(gammalLR + gammaSR)

End Function

1

v///7///7//7/77///7/7/////TEORIA DEBYE-HUCKEL por MACEDO et al 1990////////////////////
Private Function CalcularGammaDH(O As Integer, TK As Double, xi() As Double) As
Double

'LEITURA DOS PARAMETROS

Call LeituraSolventes

Call LeituraUNIFAC CaCl2

'FRACAO MOLAR DO SOLVENTE S LIVRE DE SAL - xnlivre (ncomp - nions) /molar/

Dim I As Integer, somaxin As Double

For I = 1 To ncomp - nions: somaxin = somaxin + xi(I): Next I

Dim J As Integer, xnlivre() As Double

ReDim xnlivre(l To ncomp - nions)

For J = 1 To ncomp - nions: xnlivre(J) = xi(J) / somaxin: Next J
'"MOLALIDADE DO ION - mion(nion) /mol de ion/kg de solvente/
'Massa molar da mistura (Ms - kg de solvente/mol de solvente)

Dim K As Integer, Ms As Double

For K = 1 To ncomp - nions: Ms = Ms + xnlivre(K) * MM(K): Next K
'Consideracdo para os solventes: mion = ZERO

Dim L As Integer, mion () As Double

ReDim mion (1 To ncomp)

For L = 1 To ncomp
If L <= ncomp - nions Then
mion(L) = 0
Else
mion(L) = xi(L) / Ms
End If
Next L

'"FORCA IONICA - FI /mol de ion/kg de solvente/

Dim M As Integer, somamz2 As Double, FI As Double

For M = 1 To ncomp: somamz2 = somamz2 + mion (M) * (z (M) ~ 2): Next M
FI = 0.5 * somamz2

'DENSIDADE DA MISTURA - ros /kg de solvente/m3 de solvente/

Dim N As Integer, somaxnmndn As Double, ros As Double

For N = 1 To ncomp - nions: somaxnmndn = somaxnmndn + xnlivre(N) * MM(N) / ro(N):
Next N

ros = Ms / somaxnmndn

'VOLUME MOLAR DA MISTURA - Vms /m3 de solvente/mol de solvente/ --> para

mistura binarial!!!!
Dim Vms As Double
Vms = xnlivre(l) * Vm(l) + xnlivre(2) * Vm(2)
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'"CONSTANTE DIELETRICA PARA MISTURA DE SOLVENTE - epss /adimensional/ -—-> para
mistura binarial!!!!

Dim epss As Double

epss = eps(l) + ((eps(2) - 1) * (2 * eps(2) + 1) / (2 * eps(2)) - (eps(l) - 1)) *
xnlivre (2) * Vm(2) / Vms

'Constantes de Debye-Hickel (ADH e DbDH)

Dim ADH As Double, bDH As Double

ADH = 132775.7 * (ros ™~ 0.5) / (epss * TK) ~ 1.5 '/kg ~ 0.5/mol ~ 0.5/

bDH = 6.359696 * (ros ~ 0.5) / (epss * TK) ™~ 0.5 '/kg ©~ 0.5/mol ~ 0.5/

'LN do Coef.de Ativ. de Debye-Hlickel descrito por Cardoso e O'Connell (1987)

Dim expansao As Double

expansao = 1 + bDH * FI ~ (0.5) - 1 / (1 + bDH * FI ~ (0.5)) - 2 * Log(l + bDH * FI
~ (0.5))

CalcularGammaDH = 2 * ADH * MM(O) * ros * expansao / (bDH ~ 3 * (ro(0)))

End Function

L}

"/////////////////////UNIFAC por FREDENSLUND et al 1977////////////////////

'"CALCULO DO TERMO UNIQUAC COMBINATORIAL - método ASOG

Private Function CalcularGammaC (O As Integer, xi() As Double) As Double

Call LeituraSolventes

Call LeituraUNIFAC CaCl2

'Volume de van der Waals (ri)

Dim I As Integer, J As Integer, ri() As Double

ReDim ri (1 To ncomp)

For I = 1 To ncomp
For J = 1 To nok: ri(I) = ri(I) + ni(J, I) * Rk(J): Next J
Next I

'Area de superficie de van der Waals (qgi)
Dim K As Integer, L As Integer, gi() As Double
ReDim gi (1l To ncomp)

For K = 1 To ncomp
For L = 1 To nok: gi(K) = gi(K) + ni(L, K) * Qk(L): Next L
Next K

'Fracdo de volume molecular (phii)

Dim M As Integer, N As Integer, somarx As Double, phii() As Double
ReDim phii (1 To ncomp)

For M = 1 To ncomp: somarx = somarx + xi (M) * ri(M): Next M

For N = 1 To ncomp: phii(N) = ri(N) * xi(N) / somarx: Next N

'Fracdo de area de superficie molecular (thetai)

Dim P As Integer, Q As Integer, somaQX As Double, thetai() As Double
ReDim thetai(l To ncomp)

For P = 1 To ncomp: somaQX = somaQX + xi(P) * gi(P): Next P

For Q = 1 To ncomp: thetai(Q) = gi(Q) * xi(Q) / somaQX: Next Q
'Pardmetro 1i (11)

Dim R As Integer, 1li() As Double

ReDim 1i (1 To ncomp)

For R = 1 To ncomp: 1li(R) = 5 * (ri(R) - gi(R)) - (ri(R) - 1): Next R
'LN do Coef. de Ativ. UNIFAC - combinatorial

Dim S As Integer, somaxili As Double

For S = 1 To ncomp: somaxili = somaxili + xi(S) * 1i(S): Next S
CalcularGammaC = Log(phii(0) / xi(0)) + 5 * gi(0) * Log(thetai(O0) / phii(0)) +
1i(0) - phii(0) / xi(0) * somaxili

End Function

'"CALCULO DO TERMO UNIQUAC RESIDUAL

Private Function CalcularGammaR(O As Integer, TK As Double, xi() As Double) As
Double

Call LeituraSolventes

Call LeituraUNIFAC7CaC12

'Energia de Interacédo (psikk)

Dim I As Integer, J As Integer, psikk() As Double

ReDim psikk(l To nok, 1 To nok)

For I = 1 To nok

For J = 1 To nok: psikk(I, J) = Exp(-(aij (I, J) / TK)): Next J

Next I

'Para a substdncia de referéncia (componente O puro : xi(0)=1)///////////////
'Fracdo de referéncia (xref)

Dim K As Integer, xref () As Double

ReDim xref (1 To ncomp)
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For K = 1 To ncomp
If K = O Then
xref (K) = 1#
Else
xref (K) = 0
End If

Next K

'Fragcdo do grupo (XOk)
Dim L As Integer, M As Integer, somanixref As Double

For L = 1 To ncomp
For M = 1 To nok: somanixref = somanixref + ni (M, L) * xref(L): Next M
Next L

Dim N As Integer, P As Integer, somanixrefk() As Double

ReDim somanixrefk (1l To nok)

For N = 1 To nok

For P = 1 To ncomp: somanixrefk(N) = somanixrefk(N) + ni (N, P) * xref(P): Next P
Next N

Dim Q As Integer, XOk() As Double

ReDim XOk (1 To nok)

For Q = 1 To nok: X0k (Q) = somanixrefk(Q) / somanixref: Next Q
'Fracdo de &rea de superficie do grupo (thetaOk)

Dim R As Integer, somaQXO As Double

For R = 1 To nok: somaQXO = somaQXO + Qk(R) * XOk(R): Next R
Dim S As Integer, thetaOk() As Double

ReDim thetaOk (1l To nok)

For S = 1 To nok: thetaOk(S) = Qk(S) * XOk(S) / somaQX0O: Next S
'Coeficiente de atividade residual para o grupo k:

Dim T As Integer, U As Integer, somathetaOpsi() As Double

ReDim somathetaOpsi (1l To nok)

For T = 1 To nok

For U = 1 To nok: somathetaOpsi(T) = somathetaOpsi(T) + thetaOk(U) * psikk(U, T):
Next U

Next T

Dim V As Integer, W As Integer, somaoO() As Double

ReDim somaoO (1l To nok)

For V. = 1 To nok

For W = 1 To nok: somaoO (V) = somaoO (V) + thetaOk (W) *  psikk(V, W) /
somathetaOpsi (W) : Next W
Next V

Dim x As Integer, gammaOk() As Double

ReDim gammaOk (1 To nok)

For x = 1 To nok: gammaOk(x) = Qk(x) * (1 - Log(somathetaOpsi(x)) - somaoO(x)):
Next x

'Para a mistura (xi normal)///////////

'Fracdo de referéncia (xref)

'Fracao do grupo (Xk)

Dim CL As Integer, CM As Integer, somanixi As Double

For CL = 1 To ncomp

For CM = 1 To nok: somanixi = somanixi + ni(CM, CL) * xi(CL): Next CM
Next CL

Dim CN As Integer, CP As Integer, somanixik () As Double

ReDim somanixik (1l To nok)

For CN = 1 To nok

For CP = 1 To ncomp: somanixik(CN) = somanixik (CN) + ni(CN, CP) * xi(CP): Next CP
Next CN

Dim CQ As Integer, Xk() As Double

ReDim Xk (1 To nok)

For CQ = 1 To nok: Xk(CQ) = somanixik(CQ) / somanixi: Next CQ

'Fracdo de area de superficie do grupo (thetak)

Dim CR As Integer, somaQX As Double

For CR = 1 To nok: somaQX = somaQX + Qk(CR) * Xk (CR): Next CR

Dim CS As Integer, thetak() As Double

ReDim thetak (1l To nok)

For CS = 1 To nok: thetak(CS) = Qk(CS) * Xk(CS) / somaQX: Next CS
'Coeficiente de atividade residual para o grupo k:

Dim CT As Integer, CU As Integer, somathetapsi() As Double

ReDim somathetapsi(l To nok)

For CT = 1 To nok
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For CU = 1 To nok: somathetapsi(CT) = somathetapsi(CT) + thetak(CU) * psikk(CU,
CT): Next CU
Next CT

Dim CV As Integer, CW As Integer, somao () As Double
ReDim somao (1 To nok)
For CV = 1 To nok

For CW = 1 To nok: somao(CV) = somao (CV) + thetak (CW) * psikk(Cv, CW) /
somathetapsi (CW) : Next CW
Next CV

Dim CX As Integer, gammak () As Double

ReDim gammak (1 To nok)

For CX = 1 To nok: gammak(CX) = Qk(CX) * (1 - Log(somathetapsi(CX)) - somao(CX)):
Next CX

'LN do Coef. de Ativ. UNIFAC - combinatorial

Dim CC As Integer

For CC = 1 To nok

CalcularGammaR = CalcularGammaR + ni(CC, O) * (gammak(CC) - gammaOk (CC))

Next CC

End Function
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ANEXO

ANEXO A
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ANEXO B

Equacdo de estado e modelos para coeficiente de atividade utilizados do banco

simulador ASPEN®

lllml__} Redlich-Kwong

properties,

The equation for the model is:

p -
RT %ﬂs
Vb VLV, +4)

oy
il b

2 S > xb
i
T = 0.42?48023321';“/
P

b, = D0B664035 RTV

P
Parameter Symbol Default MDS Lower
MamefElement Limit
TC Tﬁ' — — 5.0
PC P = = iF
References

il

Upper
Limit
2000.0

10"

The Redlich-Kwong equation-of-state can calculate vapor phase thermodynamic
properties for the following property methods: NETL-RE, UNIFAC, UMIF-LL, UNIQ-RE,
YarkL-RE, and WILS-RE, It is applicable for systems at low to moderate pressures
(rmaxirmum pressure 10 atm) for which the vapor-phase nonideality is small. The
Hayden-C'Cannell model is recommended for a more nonideal vapor phase, such as in
systems containing organic acids. It is not recommended for calculating liquid phase

Units

TEMPERATURE

PRESSURE

O, Redlich and 1.M.5. Kwong, "On the Thermodynamics of Solutions W, &n Equation-of-
state, Fugacities of Gaseous Solutions,” Chem, Rey,, vaol, 44, (1979), pp. 223 - 244,

do
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@} MNRTL (Non-Random Two-Liquid)

The NMRTL model calculates liquid activity coefficients for the following property
methods: MRETL, NRTL-2, MRTL-HOC, METL-NTH, and MNRTL-RFE, It is recommended for
highly non-ideal chermical systems, and can be used for WLE and LLE applications. The
model can also be used in the advanced egquation-of-state mixing rules, such as
YWong-Sandler and MHV2,

The equation for the MRTL model is:

Zx.r' 1P x (L ZXMTW'GW'
Egre J + JF ey
n ;V: Tl?
sz; Gy i Z*"'EG@' ZXEG@'
T T k T, e TS B
Where:
G = EEP {— 0y Ty )
= E;l"
L ay + % te;ln T+ 7T
@, = ¢, +dy(T - 27315K)
= = D
"
= 1

3 bﬁ, 8y and f-‘j are unsymmmetrical. That is, 2 may not be equal to i et

Recommended c}}. Yalues for Different Types of Mixtures

C.. Mixtures

i

0,30 Monpaolar substances; nonpolar with polar non-associated liquids; small deviations
from ideality

0.z20 Saturated hydrocarbons with polar non-associated liguids and systems that exhibit
liquid-liquid imrniscibility

0.47 Stronaly self-assaociated substances with nonpalar substances

U
data regression, The Aspen Physical Property System has a large number of built-in
binary parameters for the NRTL model, The hinary parameters have been regressed
Lsing YLE and LLE data from the Dortmund Databank. The binary parameters for the
WLE applications were regressed using the ideal gas, Redlich-Kwong, and Hayden
2'Connell equations of state. See Physical froperty Dats, Chapter 1, for details,

The binary parameters aUJ bUJ CU, d-';i“ e.., and f-'j can be determined from “LE and/for LLE
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Parameter Symbuol
Hame fElement

MNRTLAL a{}.
MNRTLAZ2 ¥
MNRTLA3 C-';i"
MNRTLA -:."{}.
MNRTLAS e{}.
NRTL/E i"{f.
MNRTLAT T.n'o ey
MNRTL/E Tupper

Default MDS Lower Upper Units
Limit Limit

0 s -100.0 100.0 =
0 * -30000 30000,0 TEMPERATURE
0.30 s 0.0 1.0 =
0 * -0.02 0.0z TEMPERATURE
0 s = = TEMPERATURE
0 * = = TEMPERATURE

s = = TEMPERATURE
1000 * = = TEMPERATURE

Mote: If any of bg, G"U, ore

ij

is non-zero, absolute temperature units are assumed for

b-‘j’ G‘U, e-‘j’ and f#_i' Otherwise, user input units for temperature are used. The
temperature limits are always interpreted in user input units,

The METL-2 property method uses data set 2 for MRETL, &ll other METL methods use

data set 1.

References

H. Renon and 1.M, Prausnitz, "Local Compositions in Thermodynamic Excess Functions
for Liguid Mixtures," AICHE 1., vol. 14, Mo, 1, (1968), pp. 135 - 144,

e T XY
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'IWJ UNIQUAC Activity Coefficient Model

Sandler and MHW2,
The equation for the UNIQUAC model is:

i’

QU

Data, Chapter 1, for details.,

The UNIQUAC model calculates liquid activity coefficients for these property methods:
UNIQUAC, UNIQ-2, UNIQ-HOC, UNIQ-NTH, and UNIQ-RK. It is recommended for highly
non-ideal chemical systems, and can be used for VYLE and LLE applications. This model
can also be used in the advanced equations of state mixing rules, such as Wong-

@,
/z +1+g!- X’ 2%

i

D, 8
Iny, —ln—+ —g;In——¢g{ln¢ - q'zé"
i x, o524 Cbz i i 3

Where:
&f_ =

qixi/%" s dr = thxk

k

4 g

q{xi/ qr . qr = 2 a4

&

@}. =

D, =’§xi/rr = 2’“&7‘&

&

[ =
' Sin=g)+1-7
¢ =

> BTy

&

= 2

T explay +8; [T+CylnT+d,T+e, [T?)
z = 10

a b » i and d are unsymmetrical. That is, aj may not be equal to aj , etc,

Absolute temperature units are assumed for the binary parameters a{?, bij’ cU., d{?’ and

can be determined from VLE and/for LLE data regression. The Aspen Physical Property
System has a large number of built-in parameters for the UNIQUAC model. The binary
parameters have been regressed using VLE and LLE data from the Dortmund
Databank. The binary parameters for VLE applications were regressed using the ideal
gas, Redlich-Kwong, and Hayden-O'Connell equations of state. See Shysical Property
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Parameter Symbol Default MDS Lower Upper Units

Name/Element Limit Limit

GMUQR r}. - 73 - - -

GMUQQ qi - X — - -

GMUQQ1 qi' q X — — —

UNIQ/L at}. 0 X -50.0 50.0 -

UNIQ/2 b{}. 0 X -15000.0 15000.0 TEMPERATURE

UNIQ/3 c’.}. i} X — - TEMPERATURE

UNIQ/4 d{.}. 0 X - - TEMPERATURE

UNIQ/S 7} 0K X - - TEMPERATURE
ower

UNIQ/6 T 1000 K x - - TEMPERATURE
upper

UNIQ/7 ef.}. 0 X - —_ TEMPERATURE

Absolute temperature units are assumed for elements 2 through 4 and 7 of UNIQ.

The UNIQ-2 property method uses data set 2 for UNIQ. All other UNIQUAC methods
use data set 1.

References

D.S. Abrams and 1.M. Prausnitz, "Statistical Thermodynamics of liquid mixtures: A new
expression for the Excess Gibbs Energy of Partly or Completely Miscible Systems,"
AIChE 1., Vol 21, (1975), p. 116,

A, Bondi, "Physical Properties of Molecular Crystals, Liquids and Gases," (New York:
Wiley, 1960),

Simonetty, Yee and Tassios, "Prediction and Correlation of LLE," Ind. Eng. Chem.
Process Des, Dev., Vol, 21, (1982), p. 174,

[ X 2N



UNIFAC Activity Coefficient Model
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The UNIFAC model calculates liquid activity coefficients for the following property
methods: UNIFAC, UNIF-HOC, and UMIF-LL, Because the UNIFAC model is a group-
contribution maodel, it is predictive, All published group parameters and group binary
parameters are stored in the Aspen Physical Property System.

The equation for the original UMIFAC liquid activity coefficient model is made up of a
comhbinatarial and residual term:

In ¥ = In ;vf + In ;1:.’

2] . 7 D 3.
ln(—’J +1-—2-—fln—2+1-2%
bl *: 2 g, g,

1 1 1 1

3}
|

In }’II

YWhere the molecular volume and surface fractions are:

z
Xi—d
iT e T Tw
57 1 .
— 505 i 5 95
g and g

Where ncis the number of components in the mikture, The coordination number z is
cet to 10, The parameters ' and q, are calculated from the group volume and area

parameters:
RE nE
b — =
n=0 Ve k, gy = 2, Vuth
k and 3

Where Vi is the number of groups of type & in molecule f, and ng is the number of

groups in the mixture,
The residual term is:

HE ]
Iny] = 3 vg[lnT -1 T}
k

l"k is the activity coefficient of 2 group at mikture composition, and I"kJ is the activity
coefficient of group & in a mixture of groups corresponding to pure §, The parameters
l"k and 1"}.; are defined by

E il T
Inl} =g, l—lnE, BMIM—E xg”‘
" " Z B?!T'?!M
Wiith
=
X0
8, =
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And:
Tom :é‘—bmf'.?"
The parameter Xk is the group mole fraction of group & in the liquid:

R

-
_ J
X.‘:-_ we ME
T
'__.-'_.-vw'x.r'
g M
Parameter Symbol Default MDS Lower Upper Units
Mame fElement Limit Limit
UFGRP WV, m, b - — [= - -
a4 If{.l Ll m.l
vl
GMUFQ @, - — [= - -
GMUFR R, - — | = - -
SMUFE bkn = = = = TEMPERATURE

The parameter UFGRP stores the UMNIFAC functional group number and number of
occurrences of each group. UFGRP is stored in the Aspen Physical Property System
pure component databank for most components, For nondatabank components, enter
UFGRP on the Properties Maolecular Structure Functional Group sheet, See Shysical
Sroperty Datz, Chapter 3, for a list of the UNIFAC functional groups.,

UMIFAC-PSRK

The PSEK property method uses GMUFPSREE, the UNIFAZ-PSEEK model, which is a
variation on the standard UNMIFAC model, UMIFAC-PSEE has special groups defined for
the light gases CO,, Hoy MH,, Mo, O, €O, HL S, and argon, and the group binary
interaction parameters are temperature-dependent, using the values in parameter
UMIFPS, instead of the constant wvalue from GMUFE used above, so that:

7, = o~ Tt T)

Where 2, b, and ¢ are the three elements of LNIFPS.

References

&3, Fredenslund, 1. Gmehling and P. Rasmussen, "Wapor-Liguid Equilibria using
UMIFAC," (Amsterdam: Elsevier, 1977].

&3, Fredenslund, R.L. Jones and 1.M, Prausnitz, AICHE 1., vol, 21, (1975), p, 1086,

H.K. Hansen, P. Rasmussen, Aa. Fredenslund, M. Schiller, and 1. Gmehling, "Yapor-
Liguid Equilibria by UNMIFAC Group Contribution. 5 Revision and Extension”, Ind. Eng.
Chem. Res,, vol, 30, (1991), pp, 2352-2355,

b



Parametros fornecidos pelo ASPEN®

ID T
WATER C
ETHANOL C
ISOAMYL C
PROPANOL C
ISOBUTAN C
METHANOL C

PHYSICAL PROPERTIES SECTION

-—-—--COMPONENTS----——————=——————————
ALIAS NAME

H20 WATER

C2H60-2 ETHANOL

C5H120-3 3-METHYL-1-BUTANOL
C3H80-1 1-PROPANOL
C4H100-3 ISOBUTANOL

CH40 METHANOL

CONVENTIONAL COMPONENT - UNARY PARAMETER TABLE

PROPANOL
.54000-01
.36800+02
.16900+06
.00959+401
.46640+401
.30720403
.0

.0

.57670 00
.50910-18
.00000 0O
.46950+02
.36800+02
.70350+02
ISSING

.0

P OOOO0OO0OORXWUROD-L0WwWOOOowOowOo Uuru N

[ecNoNoNe)

.0
.00000+03
MISSING
MISSING
MISSING
MISSING
MISSING
3.80000-01
0.0

0.0
6.20900-01
-2.54600+08
-1.59900+08
7.45760-02
8.07700-01
4.37000+01
2.62833 00
-2.60719+03

PROPANOL

ISOBUTAN
.58000-01
.47800+02
.29500406
.41228+401
.21780+402
.05040+04
.0

.0
.39210+401
.68980-17
.00000 00
.65150+02
.47800+02
.80810+02
ISSING

.0

P OOOOOORRWUuRORRPOORRE JIOGN

[ecNoNeoNe)

.0
.00000+03
MISSING
MISSING
MISSING
MISSING
MISSING
3.80000-01
0.0

0.0
5.85710-01
-2.83200+08
-1.54900+08
9.21745-02
8.06000-01
4.41000+01
2.71467 00
-2.63015+03

ISOBUTAN

PARAMETER COMPONENTS
NAME/SET/EL WATER ETHANOL ISOAMYL
zC 1 2.29000-01 2.41000-01 2.69000-01
TC 1 6.47096+02 5.14000402 5.77200+402
PC 1 2.20640+07 6.13700+06 3.93000+06
MW 1 1.80153+01 4.60690+01 8.81497+01
PLXANT 11 7.36490+01 7.33040+01 1.17070+02
2 -7.25820+03 -7.12230+03 -1.07430+04
3 0.0 0.0 0.0
4 0.0 0.0 0.0
5 =7.30370 00 -7.14240 00 -1.31650+01
6 4.16530-06 2.88530-06 1.16700-17
7 2.00000 00 2.00000 00 6.00000 0O
8 2.73160+02 1.59050+02 1.55950+02
9 6.47100402 5.14000402 5.77200+402
TB 1 3.73150+02 3.51440+02 4.04150+02
CPIG 1 1 MISSING 9.01418+03 MISSING
2 0.0 2.14071+02 0.0
3 0.0 -8.39035-02 0.0
4 0.0 1.37327-06 0.0
5 0.0 0.0 0.0
6 0.0 0.0 0.0
7 0.0 3.00000+402 0.0
8 1.00000+03 1.31840+03 1.00000+03
9 MISSING 3.32560+04 MISSING
10 MISSING 5.69020 00 MISSING
11 MISSING 1.51640 00 MISSING
DHVLWT 1 1 MISSING MISSING MISSING
2 MISSING MISSING MISSING
3 3.80000-01 3.80000-01 3.80000-01
4 0.0 0.0 0.0
5 0.0 0.0 0.0
OMEGA 1 3.44861-01 6.43558-01 5.90020-01
DHFORM 1 -2.41814+408 -2.34950+408 -3.03000+08
DGFORM 1 -2.28590+408 -1.67850+08 -1.45400+08
VLSTD 1 1.80500-02 5.81727-02 1.08584-01
SG 1 1.00000 00 7.93900-01 8.13700-01
API 1 1.00000+01 4.67000+01 4.24000+01
WATSOL 11 1.76832 00 2.56095 00 7.41480 00
2 -2.28298+03 -2.59907+03 -4.35840+03
———————————————————— TABLE FOR NRTL PARAMETERS--—-———-—-—-—--—-—————————
TABLE FOR NRTL SET = 1 ELEMENT = 1
WATER ETHANOL ISOAMYL
WATER 0.0 3.45780 00 0.0

5.44860 00

0.0

167
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ETHANOL -8.00900-01 0.0 -3.36950 00 8.26060 00 -3.47400-01
ISOAMYL 0.0 1.35200 00 0.0 2.81690 00 0.0
PROPANOL-1.74110 00 -9.72100 00 -3.82970 00 0.0 -9.90600-01
ISOBUTAN 0.0 -8.32700-01 0.0 7.24500-01 0.0
METHANOL-6.93000-01 4.71190 00 0.0 0.0 -1.60411+01
METHANOL
WATER 2.73220 00
ETHANOL -2.31270 00
ISOAMYL 0.0
PROPANOL 0.0
ISOBUTAN 1.43289+01
METHANOL 0.0
TABLE FOR NRTL SET = 1 ELEMENT = 2
WATER ETHANOL ISOAMYL PROPANOL ISOBUTAN
WATER 0.0 -5.86081+02 1.84877+03 -8.61179+02 1.34369+03
ETHANOL 2.46180+02 0.0 1.36252403 -2.84668+03 1.67914+402
ISOAMYL -4.63190 00 -5.75818+02 0.0 -1.16144+03 -3.23181+02
PROPANOL 5.76446+02 3.40969+03 1.56393+03 0.0 1.10275+402
ISOBUTAN-2.30994+01 2.52533+402 4.97941+02 6.92322+01 0.0
METHANOL 1.72987+02 -1.16229+403 4.02026+02 1.95547+01 5.44377+03
METHANOL
WATER -6.17269+02
ETHANOL 4.83844+02
ISOAMYL -2.05568+02
PROPANOL-8.88670 00
ISOBUTAN-4.75137+03
METHANOL 0.0
TABLE FOR NRTL SET = 1 ELEMENT = 3
WATER ETHANOL ISOAMYL PROPANOL ISOBUTAN
WATER 3.00000-01 3.00000-01 3.00000-01 3.00000-01 3.00000-01
ETHANOL 3.00000-01 3.00000-01 3.00000-01 3.00000-01 3.00000-01
ISOAMYL 3.00000-01 3.00000-01 3.00000-01 3.00000-01 3.00000-01
PROPANOL 3.00000-01 3.00000-01 3.00000-01 3.00000-01 3.00000-01
ISOBUTAN 3.00000-01 3.00000-01 3.00000-01 3.00000-01 3.00000-01
METHANOL 3.00000-01 3.00000-01 3.00000-01 3.00000-01 3.00000-01
METHANOL
WATER 3.00000-01
ETHANOL 3.00000-01
ISOAMYL 3.00000-01
PROPANOL 3.00000-01
ISOBUTAN 3.00000-01
METHANOL 3.00000-01
TABLE FOR NRTL SET = 1 ELEMENT = 4
WATER ETHANOL ISOAMYL PROPANOL ISOBUTAN
WATER 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0
ETHANOL 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0
ISOAMYL 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0
PROPANOL 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0
ISOBUTAN 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0
METHANOL 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0
METHANOL
WATER 0.0
ETHANOL 0.0
ISOAMYL 0.0
PROPANOL 0.0
ISOBUTAN 0.0
METHANOL 0.0
TABLE FOR NRTL SET = 1 ELEMENT = 5
WATER ETHANOL ISOAMYL PROPANOL ISOBUTAN
WATER 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0
ETHANOL

0.0 0.0 0.0 0.0
ISOAMYL 0.0 0.0 0.0 0.0
PROPANOL 0.0 0.0 0.0 0.0

O O O

0
.0
0



ISOBUTAN 0.0
METHANOL 0.0
METHANOL
WATER 0.0
ETHANOL 0.0
ISOAMYL 0.0
PROPANOL 0.0
ISOBUTAN 0.0
METHANOL 0.0
TABLE FOR NRTL SET =
WATER
WATER 0.0
ETHANOL 0.0
ISOAMYL 0.0
PROPANOL 0.0
ISOBUTAN 0.0
METHANOL 0.0
METHANOL
WATER 0.0
ETHANOL 0.0
ISOAMYL 0.0
PROPANOL 0.0
ISOBUTAN 0.0
METHANOL 0.0
TABLE FOR NRTL SET =
WATER
WATER 0.0
ETHANOL 2.98140+02
ISOAMYL 3.67970+02
PROPANOL 2.98150+402
ISOBUTAN 3.62820+02
METHANOL 2.98140+02
METHANOL
WATER 2.98140+02
ETHANOL 2.93150+02
ISOAMYL 3.23150+02
PROPANOL 3.33170+402
ISOBUTAN 3.13150+02
METHANOL 0.0
TABLE FOR NRTL SET =
WATER
WATER 1.00000+03
ETHANOL 3.73150+02
ISOAMYL 4.04300+02
PROPANOL 3.73150+402
ISOBUTAN 3.79750+02
METHANOL 3.73150+02
METHANOL
WATER 3.73150+02
ETHANOL 3.51550+02
ISOAMYL 3.43150+02
PROPANOL 3.70270+02
ISOBUTAN 3.43150+02
METHANOL 1.00000+403

TABLE FOR UNIQ

WA
WATER 0
ETHANOL 2
ISOAMYL O
PROPANOL 1
ISOBUTAN 0

METHANOL-1

[N e]

[N e]

1 ELEMENT =
ETHANOL

0.

OO O oo

OO O oo

0

1 ELEMENT =
ETHANOL

2.
.0

.23150402
.13150+402
.13150+402
.93150+402

N W wwo

98140+02

1 ELEMENT =
ETHANOL

3.
.00000+03
.04150+402
.70310402
.79050+402
.51550+02

w w w s =

73150402

SET = 1 ELEMENT = 1
ETHANOL

TER

.0

.00460 00
.0

.76680 00
.0

.06620 00

-2.
0.
-5.
5.
=7.
-2.

49360 00
0

63930 00
09200 00
46730 00
65090 00

[eNe]

6

[N e]

ISOAMYL

0.

OO OO o

7

0

OO O O o

ISOAMYL

3.

w w w o w

8

67970+02
.23150402
.0

.23150402
.23150402
.23150+402

ISOAMYL

4.

W W b =

04300+02
.04150+02
.00000+03
.04150+402
.53150+402
.43150+402

ISOAMYL

0.

3
0
1
0
0

0
.74190 00
.0
.57850 00
.0
.0

[N e]

[N e]

PROPANOL

0.

OO O O o

OO O O o

0

PROPANOL

2.
.13150+402
.23150+402
.0

.13150+402
.33170+402

W wo ww

98150+02

PROPANOL

3.
.70310+02
.04150+402
.00000+03
.79950+402
.70270402

w Wk > W

73150+02

PROPANOL

-2.
-4.
-1.
0.
-4.
0.

33300 00
08200 00
43010 00
0
44000-01
0

[N e]

[N e]

ISOBUTAN

0.

OO O O o

0

OO OO o

ISOBUTAN

3.

W o www

62820+02
.13150+402
.23150402
.13150+402
.0

.13150+402

ISOBUTAN

3.

w P Wwww

79750+02
.79050+02
.53150+402
.79950+02
.00000+03
.43150+402

ISOBUTAN

0.

4
0
5
0
7

0
.51850 00
.0
.00100-01
.0
.26610 00
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METHANOL
WATER 6.43700-01
ETHANOL 1.28910 00
ISOAMYL 0.0
PROPANOL 0.0
ISOBUTAN-9.91060 00

METHANOL 0.0

TABLE FOR UNIQ

SET =

WATER
WATER 0.0

ETHANOL -7

ISOAMYL 5.

PROPANOL-6
ISOBUTAN-6
METHANOL 4

28971402
07030 00
51246+02
74179401
32879+02

METHANOL
WATER -3.
ETHANOL -2.
ISOAMYL -1.

PROPANOL-9
ISOBUTAN 3

22131402
73692+02
36355+02

.32485+01

12013+03

METHANOL 0.0

TABLE FOR UNIQ

SET =

WATER
WATER 0.

ETHANOL
ISOAMYL
PROPANOL
ISOBUTAN
METHANOL
M

WATER
ETHANOL
ISOAMYL
PROPANOL
ISOBUTAN
METHANOL

TABLE FOR UNIQ

cNoNeoNoNoNol o NoNoNolNoNo]

T

0

ANOL

ocNoNeoNoNeoNol i NolNoNolNolNe]

SET =

WATER

WATER
ETHANOL
ISOAMYL
PROPANOL
ISOBUTAN
METHANOL
M

WATER
ETHANOL
ISOAMYL
PROPANOL
ISOBUTAN
METHANOL

TABLE FOR UNIQ

cNeoNoNoNoNoloNoNoNoNoNoNe]

T

ANOL

oNeoNoNoNoNoh:NoNoNoNoNoNe]

SET =

WATER
WATER 0.
.98140+02
.67970+02
.98150+02
.62820+02
METHANOL 2.

METHANOL
WATER 2.98140+02
ETHANOL 2.93150+02
ISOAMYL 3.23150+02

ETHANOL
ISOAMYL
PROPANOL
ISOBUTAN

w N wN

0

98140402

1 ELEMENT =
ETHANOL

7.
0.
1.
1.81575+03
2.

6.51488+02

56948+02
0
72907403

28492+03

1 ELEMENT =
ETHANOL

0.

O O O oo

0

O O O oo

1 ELEMENT =
ETHANOL

0.

O O O oo

0

O O O oo

1 ELEMENT =
ETHANOL

2

N W wwo

.98140+02
.0

.23150+02
.13150+02
.13150+02
.93150+402

2

ISOAMYL

-3.
-1.
.0

.13867+02
.22550+02
.66130 00

3

72009+02
17597+03

ISOAMYL

0.

4

O O O oo

O O O O oo

ISOAMYL

0.

5

O O O oo

0

O O O O o

ISOAMYL

3.
.23150402
.0

.23150402
.23150+02
.23150402

wwwow

67970+02

PROPANOL

6.

1.

5.
0.0

-3.
4.92155+01

00491+02
43396403
45408+02

83621+01

PROPANOL

0.

O O O oo

0

O O O oo

PROPANOL

0.

O O O oo

0

O O O oo

PROPANOL

2

wwoww

.98150+02
.13150+02
.23150+402
.0

.13150+02
.33170+02

ISOBUTAN

-2.
-1.
1.
-3.
0.
.36940+403

-2

16542+02
38852+03
59298+02
10432+01
0

ISOBUTAN

0.

O O O oo

0

O O O oo

ISOBUTAN

0.

O O O oo

0

O O O O o

ISOBUTAN

3.
.13150+02
.23150+02
.13150402
.0

.13150+02

W o www

62820402



PROPANOL 3.33170+02
ISOBUTAN 3.13150+02
METHANOL 0.0

TABLE FOR UNIQ SET = 1 ELEMENT = 6
WATER ETHANOL ISOAMYL PROPANOL ISOBUTAN
WATER 1.00000+403 3.73150+02 4.04300+02 3.73150+02 3.79750+02
ETHANOL 3.73150+02 1.00000+03 4.04150+02 3.70310+02 3.79050+02
ISOAMYL 4.04300+02 4.04150+02 1.00000+03 4.04150+02 3.53150+02
PROPANOL 3.73150+02 3.70310402 4.04150+402 1.00000403 3.79950402
ISOBUTAN 3.79750+02 3.79050+02 3.53150+02 3.79950+02 1.00000+03
METHANOL 3.73150+402 3.51550402 3.43150402 3.70270402 3.43150+402
METHANOL
WATER 3.73150+02
ETHANOL 3.51550+02
ISOAMYL 3.43150+02
PROPANOL 3.70270+02
ISOBUTAN 3.43150+02
METHANOL 1.00000+403
TABLE FOR UNIQ SET = 1 ELEMENT = 7
WATER ETHANOL ISOAMYL PROPANOL ISOBUTAN
WATER 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0
ETHANOL 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0
ISOAMYL 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0
PROPANOL 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0
ISOBUTAN 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0
METHANOL 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0
METHANOL
WATER 0.0
ETHANOL 0.0
ISOAMYL 0.0
PROPANOL 0.0
ISOBUTAN 0.0
METHANOL 0.0
———————————————————— TABLE FOR UNIFAC PARAMETERS-—-—-—----—————————-———-—
UFGRP 11 1.30000+403 1.01500+403 1.00500+403 1.01000+403 1.00500+03
2 1.00000 00O 1.00000 OO 1.00000 OO 2.00000 OO 1.00000 0O
3 MISSING 1.01000+03 1.01000+03 1.01500+03 1.01000+03
4 MISSING 1.00000 00 2.00000 00 1.00000 00 1.00000 00
5 MISSING 1.20000+03 1.01500+03 1.20000+03 1.01500+03
6 MISSING 1.00000 00 2.00000 00 1.00000 00 2.00000 00
7 MISSING MISSING 1.20000+03 -1.00000 00 1.20000+403
8 MISSING MISSING 1.00000 00 MISSING 1.00000 00
9 MISSING MISSING MISSING 3.00000+03 MISSING
10 MISSING MISSING MISSING 1.00000 00 MISSING
11 MISSING MISSING MISSING MISSING MISSING
12 MISSING MISSING MISSING MISSING MISSING
13 MISSING MISSING MISSING MISSING MISSING
14 MISSING MISSING MISSING MISSING MISSING
15 MISSING MISSING MISSING MISSING MISSING
16 MISSING MISSING MISSING MISSING MISSING
17 MISSING MISSING MISSING MISSING MISSING
18 MISSING MISSING MISSING MISSING MISSING
19 MISSING MISSING MISSING MISSING MISSING
20 MISSING MISSING MISSING MISSING MISSING
21 MISSING MISSING MISSING MISSING MISSING
22 MISSING MISSING MISSING MISSING MISSING
23 MISSING MISSING MISSING MISSING MISSING
24 MISSING MISSING MISSING MISSING MISSING
UNIFAC GROUPS - UNARY PARAMETER TABLE
PARAMETER COMPONENTS
NAME/SET/EL 1300 1015 1010 1200 1005
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GMUFR 1 9.20000-01
GMUFQ 1 1.40000 00
PARAMETER COMPONENTS
NAME/SET/EL 3000

GMUFR 1 3.24990 00
GMUFQ 1 3.12800 00

=

.01100-01
.48000-01

1250
.43110 00
.43200 00

UNIFAC GROUPS - BINARY PARAMETER TABLES

TABLE FOR GMUFB SET =
1300
1300 0.0
1015 1.31800+03
1010 1.31800+03
1200 3.53500+02
1005 1.31800+03
3000 0.0
1250-1.81000+02
3000
1300 0.
1015 0.
1010 0.
1200 0.
1005 0.
3000 0.
1250 0.

O OO OO oo

1 ELEMENT =

P O ORFr OOoOWw

|
O O o oo N

1015
.00000+02
.0
.0
.56400+02
.0
.0
.65100+01

1250
.89600+02
.97200402
.97200+02
.37100+02
.97200+02

.0
.0

1

6
5

P O ORFr OOoOWw

.74400-01
.40000-01

1010
.00000+02
.0
.0
.56400+02
.0
.0
.65100+01

1.
1.

00000 00
20000 00

1200

.29100+02
.86500+02
.86500+02
.0

.86500+02
.0

.49100+02

4
2

P O OoORFr OOWw

.46900-01
.28000-01

1005
.00000+02
.0
.0
.56400+02
.0
.0
.65100+01



