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RESUMO

Com o crescente aumento na producdo de biodiesel e consequentemente de seus
subprodutos, a glicerina, o principal deles, vem sendo foco de diversas pesquisas visando sua
utilizacdo como matéria-prima de novos produtos e tem reunido muitos esforgos no intuito de
que seja possivel desenvolver um processo para sua obtencdo com elevado grau de pureza. A
destilacdo fracionada, um processo amplamente utilizado ha décadas na industria quimica,
vem sendo o principal processo estudado para a realizacdo desta tarefa, por diversos fatores
técnicos e econdmicos. Entretanto, para se obter um bom resultado do processo de destilagao
realizado, ¢ preciso fazer a escolha das condi¢des de operagdo do sistema baseada em
parametros que indiquem sua eficiéncia. Neste trabalho, avalia-se a influéncia das varidveis
de processo pressdo e temperatura e de outras variaveis de projeto relacionadas aos
equipamentos constituintes da unidade piloto desenvolvida através do uso de simuladores de
processos quimicos. Deste modo, sdo apresentados os resultados obtidos para a unidade de
destilacdo em desenvolvimento através de graficos que indicam o comportamento da solugao
glicerinosa em analise em face das mudancas propostas nas varidveis em estudo.

Palavras-chave: Destilacdo. Glicerina. Pureza. Simuladores de processos quimicos.



ABSTRACT

The increasing production of biodiesel and consequently its byproducts, has made
glycerin, the main one, the focus of several studies regarding its use as feedstock for new
products and has met many efforts to make it possible develop a process for obtaining it with
high purity. Fractional distillation, a process widely used for decades in the chemical industry
has been the main case studied for this task, for various technical and economic factors.
However, to achieve a good result of the distillation process carried out, it is necessary to
make the choice of operating conditions of the system based on parameters that indicates its
efficiency. In this work, it is evaluated the influence of the process variables pressure and
temperature and other variables related to equipment design components of the pilot plant
developed through the use of chemical process simulators. Thus, the results obtained from the
distillation unit in development are presented through graphs that indicate the behavior of the
glycerin solution under analysis in light of the proposed changes in the variables under study.

Keywords: Distillation. Glycerin. Purity. Chemical Process Simulators.
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1. INTRODUCAO

O século XX foi pautado pelo crescente uso do petréleo como fonte de energia,
bem como matéria-prima em diversos setores da industria. Entretanto, como se trata de uma
fonte de energia nao-renovavel e bastante disputada por varios paises ao redor do mundo, a
producdo de petroleo estd constantemente passando por crises nas negociagdes entre seus
principais produtores e consumidores, o que estd abrindo espago para que novas fontes de
energia sejam disseminadas pela sociedade.

Com o intuito de criar um combustivel alternativo para tornar o mercado
energético mundial menos dependente do petroleo, surgiu o biodiesel, um combustivel
derivado de 6leos vegetais e gorduras animais, produzido através da reagdo de tais substancias
com metanol ou etanol. Este processo, como qualquer outro processo industrial, produz uma
vasta gama de subprodutos, sendo eles na maioria dos casos de baixo valor agregado.

O principal subproduto da produgdao de biodiesel ¢ o glicerol. O glicerol,
formalmente denominado como propano-1,2,3-triol, ¢ um composto organico pertencente a
funcdo alcool. O glicerol sempre foi observado como um rejeito de baixo valor do processo de
producao de biodiesel, entretanto, nos ltimos anos, diversas pesquisas tem sido realizadas
com o intuito de desenvolver processos € produtos que utilizem o glicerol como matéria-
prima e sejam economicamente interessantes para a industria.

Dados de dezembro de 2006 mostram que o prego do glicerol girava em torno de
US$ 1.000,00 por tonelada da substancia. No entanto, o crescimento previsto para a produgio
de biodiesel faz com que cres¢a também a nossa preocupagao a respeito do mercado quimico
brasileiro, pois com o tempo, tal mercado ndo serd capaz de absorver toda a oferta de
glicerina, fazendo com que seu preco venha a baixar.

Visando a manutencao e desenvolvimento desse mercado, a Empresa Brasileira de
Bioenergia (EBB) vem desenvolvendo pesquisas voltadas para a purificagdao do glicerol. Com
esse intuito, um projeto de uma unidade industrial de purificacdo de glicerina foi realizado
visando tornar tal substancia mais atrativa para mercados especificos, como o de alimentos e
o de farmacos, os quais exigem que tal substancia possua um grau de pureza bastante elevado.

A empresa visa também desenvolver novos produtos que utilizem o glicerol como
matéria-prima, tais como tensoativos, os quais podem ser utilizados na industria de petrdleo
atuando na limpeza de reservatdrios de 6leos e na recuperacao melhorada do petroleo. Outra

J4

forma de aproveitamento do glicerol, em fase de pesquisa, ¢ como matéria-prima para a
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produgdo de biopolimeros naturais que possuam caracteristicas semelhantes aos polimeros
sintéticos similares.

Nesse contexto, fica visivel o quao importante ¢ o glicerol para o mercado
quimico nacional e que por isso devemos buscar formas de melhorar os processos industriais
existentes e até mesmo propor novos processos para que essa substancia seja adequadamente

utilizada pela sociedade, maximizando sua utilidade e os beneficios do seu uso.
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2. OBJETIVOS

2.1. Objetivo Geral

» Estudar o comportamento de uma solugdo glicerinosa tipica, proveniente do processo
de producao de biodiesel, mediante um processo de tratamento baseado em destilagdo

fracionada.

2.2. Objetivos Especificos

» Montar um fluxograma de processo num ambiente computacional adequado para
realizar simulag¢des do processo de purificagao.

» Avaliar as mudancas obtidas nas concentragdes e fluxos das correntes do processo de
acordo com as mudancas propostas para as condi¢des de operacao dos equipamentos.

» Otimizar as condi¢des de operagdo do processo a partir da montagem de tabelas com
os resultados obtidos das simulacoes.

» Realizar o dimensionamento dos principais equipamentos necessarios para uma
unidade de destilagdo de glicerol piloto.

» Realizar as adaptagdes necessarias no fluxograma de processo para posterior

montagem da unidade piloto em questao.
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3. REVISAO BIBLIOGRAFICA

3.1. Destilacao

A destilagdo ¢ uma operagao de separacdo que consiste na producao de vapores
através da adicdo de calor a uma corrente alimentada ao processo e tem sua for¢a motriz de
separacdo baseada na diferenca de volatilidades relativas dos componentes da mistura a ser
separada.

O processo de destilagdo pode ser realizado de duas maneiras distintas. Uma
dessas maneiras ¢ baseada na produgao de vapor através do aquecimento a pressao constante e
diminui¢do adiabatica na pressdo, de uma mistura liquida a ser separada. Essa corrente, apos
sofrer a referida queda de pressdo através de sua passagem por uma valvula, fica retida numa
camara de separagdo para que a corrente alimentada ao processo seja dividida entre as partes
de liquido e de vapor. Por fim, os vapores obtidos na saida do vaso separador passam por uma
condensagdo, porém, este condensado ndo retorna ao aparato responsavel pela destilagao,
sendo, portanto, um método sem refluxo.

A segunda forma consiste no retorno de uma parte do condensado para o aparato
de transferéncia de massa, sob tais condicdes, que esse condensado que retorna ao mesmo ¢
posto em contato intimo com a corrente de vapor que ascende ao condensador. Em ambos os

casos, o processo pode ser realizado de maneira continua ou em batelada.

3.2. Destilaciao Flash

O processo de separagdo flash ou destilacdo flash pode ser definido como um
processo de simples estdgio que consiste na vaporizacdo de uma fragdo definida da corrente
material a ser separada, de tal forma que o vapor obtido neste processo ¢ separado e
condensado, estando em equilibrio termodinamico com o liquido residual obtido.

Num processo tipico de destilagao flash, como o mostrado na Figura 1, temos que

a mistura liquida a ser separada ¢ bombeada de um reservatorio inicial, passando por um

trocador de calor, no qual esta corrente recebe o calor necessario para atingir a temperatura de
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operacdo do processo. Em seguida, a mistura liquida aquecida passa por uma valvula,
sofrendo uma queda de pressdo. Neste momento, a corrente entra na camara de separacao
flash, como uma mistura intima de liquido e vapor. Ao entrar na camara de separagao, esta
corrente fica retida por tempo suficiente para que as por¢des de liquido e de vapor possam ser

separadas, através da agdo dos principios de equilibrio termodindmico.

Vapor fo
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Figura 1. Processo tipico de destilagdo flash.

O processo flash, apesar de ser largamente utilizado nas inddstrias quimica e
petroquimica possui diversas limitagdes inerentes as suas caracteristicas operacionais.
Inicialmente, podemos observar que como a separacao das correntes de liquido e vapor tem
seu limite determinado pelo equilibrio destas por¢des, ndo ha solugdo operacional que possa
aumentar a eficiéncia dessa separacdo além do limite determinado pela termodinamica do
processo. Portanto, misturas que possuam substdncias com pontos de ebulicio muito
proximos ou volatilidades relativas muito semelhantes, ndo sofrerdo separagao significativa
somente com a utilizacdo da separagdo flash. Devido a estas limitagcdes, o processo de
separagdo flash é comumente utilizado como um processo de tratamento preliminar antes de

processos de separacao mais rigorosos.

3.3. Destilacio Continua com Refluxo

A destilacdo flash ¢ largamente utilizada para separar componentes que possuem

pontos de ebuligdo bastante diferentes, ndo sendo uma operagdo muito efetiva quando
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utilizada para separar compostos com pontos de ebuli¢do proximos ou volatilidades relativas
aproximadas. Casos assim requerem a utilizagdo da operagao de destilagdo com refluxo para
uma melhor eficiéncia na separacdo. Para producdo em escala industrial, processos de
destilacdo continuos sdo muito mais comuns do que os processos em batelada, por isso
daremos um maior enfoque nesse tipo de operagao do processo de destilagao.

A seguir, discutiremos com detalhes essa importante operagdo de separagao, ainda

amplamente utilizada na indtstria moderna.

3.3.1. O Conceito de Estagio Ideal

Um estagio ideal, por defini¢do, ¢ um aparato de transferéncia de massa no qual as
correntes de liquido e vapor que sdao postas em contato, deixam o mesmo em equilibrio.
Considere um tunico estagio em uma cascata de estagios ideais, como o n-ésimo estagio
mostrado na Figura 2. Neste momento, definiremos arbitrariamente que os estagios sdo
numerados de cima para baixo ao longo da coluna e que o estagio em andlise ¢ o n-ésimo
estagio desde o topo da mesma. Temos, entdo, que o estagio imediatamente acima do n-€simo
estagio ¢ o estagio n-1 e o que esta logo abaixo do mesmo ¢ o n+1. Neste momento, o uso de

indices € essencial para que possamos entender a origem das correntes que serdo citadas.
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Figura 2. Diagrama de balango material para o n-ésimo estagio.
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Duas correntes de fluido chegam ao n-ésimo estagio e outras duas o deixam. Uma
corrente liquida proveniente do (n-1)-€simo estagio, a qual sera denominada L,.;, juntamente
com uma corrente de vapor que ascende desde o (n+1)-ésimo estagio, a qual sera denominada
Vi1, chegam ao n-ésimo estigio e sdo postas em contato. Na pratica, esse contato ¢
caracterizado pela estrutura fisica do estdgio de troca de matéria em questdo, mas esses
detalhes nao sdo relevantes neste trabalho. A informacao essencial sobre esse n-€simo estagio
¢ que as correntes L, e V, que o deixam estdo em equilibrio, pela propria definicao de estagio
ideal de equilibrio. A defini¢do de estagio ideal de equilibrio também inclui o fato de que ele
precisa proporcionar um tempo de contato suficiente para que o equilibrio seja alcancado.

Para efeito de nomenclatura, as correntes de vapor que formam a fase V terdo suas
concentragdes definidas pela letra y e as correntes de liquido, as quais compdem a fase L
terdo suas concentracdes definidas pela letra x. Desta forma, as concentragdes das correntes
que entram e saem do n-ésimo estagio serdo definidas como se segue:

» Vapor saindo do n-ésimo estagio: y,

» Liquido saindo do n-ésimo estagio: x,

» Vapor entrando no n-ésimo estagio: yu:i

» Liquido entrando no n-€simo estagio: X,.i

Um diagrama de equilibrio liquido-vapor da mistura em analise esta apresentado
na Figura 3. As quatro concentragdes determinadas acima estdo em evidéncia neste grafico.
Por definicdo de um estagio ideal de equilibrio, as correntes de liquido e vapor saindo do
estagio n estdo em equilibrio, portanto x, € y, representam concentragdes de equilibrio, como
mostrado na Figura 3. A corrente de vapor ¢ enriquecida no componente mais volatil A
enquanto ascende ao condensador no topo da coluna enquanto a corrente de liquido ¢
esgotada em A enquanto descende a coluna até o refervedor da mesma. De acordo com esta
observagao, concluimos que a concentracado do componente A em ambas as correntes aumenta
de baixo pra cima ao longo da coluna, portanto, temos que y, € maior que ya1 € Xn1 € maior
que Xu.

Embora as correntes que saem do n-ésimo estagio estejam em equilibrio, as
correntes que entram nao estao. Quando duas correntes entram em contato num estagio de
equilibrio as suas concentragdes tendem a se deslocar para um estado de equilibrio. Este
comportamento esta ilustrado na Figura 3 pelas setas apresentadas sobre as curvas de liquido
saturado e de vapor saturado, as quais apontam para os valores de concentracao de equilibrio
correspondentes aos valores x, € y,. Neste momento, parte do componente A (mais leve)

presente na corrente liquida é vaporizado, passando a fazer parte da corrente de vapor e parte
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do componente B (mais pesado) presente na corrente de vapor ¢ condensado, tornando-se
parte da corrente liquida. Essa troca de material ocorre até que as correntes tenham suas
concentragdes modificadas de y,+ para y, e de x,.; para Xu.

O procedimento descrito acima ocorre em todos os estagios que compdem a
cascata de estagios ideais de equilibrio. Um a um, os estidgios servem como aparatos de
transferéncia de massa, nos quais a corrente de vapor vai ficando mais rica no componente A
(mais volatil) e a corrente de liquido vai ficando mais rica no componente B (menos volatil).

Um detalhe importante a ser mencionado sobre os mecanismos de transferéncia de
massa, 0s quais ocorrem nos estagios ideais de equilibrio ¢ o fato de que a fase liquida posta
em contato com a fase vapor ascendente estd, por definicdo, no seu ponto de bolha. Por esta
razao, e pelo fato de que a diferenga de temperatura entre estagios de equilibrio consecutivos
¢ muito pequena, o calor responsavel pela vaporizacdo do componente A presente na corrente
de liquido advém do calor de condensagao que ¢ liberado quando o componente B condensa

passando para a fase liquida.
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Figura 3. Diagrama de ponto de bolha mostrando retificacdo num estagio ideal.

Outro fator a ser considerado ¢ que como a concentragdo do componente A ¢
maior quanto mais proximo do topo da coluna estd o estagio de equilibrio em andlise, mais
baixa ¢ a temperatura quanto mais acima estiver o estdgio considerado. Isso fica claro se
observarmos que uma corrente de vapor rica num componente mais volatil necessita de menos
energia para se manter nesse estado do que uma corrente enriquecida num componente mais

pesado. Este fato pode ser também explicado através de uma andlise da carga energética das
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secoes da coluna de destilagdo. As correntes atravessando os estagios inferiores estdo
constantemente recebendo calor do refervedor, enquanto as correntes dos estagios superiores
estao constantemente perdendo energia para o condensador. Essa simples observagao sustenta

nossa andlise de que o topo da coluna ¢ menos energeticamente carregado do que o seu fundo.

3.3.2. Retificagdo e Esgotamento

Com o objetivo de produzir correntes quase puras no topo € no fundo de uma
coluna de destilagdo, ¢ necessario observar que a alimentagdo precisa ser inserida em um
estdgio intermediario, ou seja, situado proximo ao centro da coluna. No caso de uma
alimentacdo liquida, ela escorre em direcdo ao refervedor posicionado na parte inferior da
coluna, sendo esgotada no componente mais volatil A pelo vapor que ascende ao
condensador. Isso significa que em condi¢des adequadas de operagdo, uma corrente composta
quase que unicamente pelo componente B pode ser obtida na corrente de fundo da coluna de
destilacao.

Vapor
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Figura 4. Coluna de fracionamento continua com as segdes de retificacdo e esgotamento.
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Uma coluna de destilagdo tipica, equipada com ambas as sec¢des de retificacio e
esgotamento ¢ mostrada na Figura 4. A coluna A ¢ alimentada aproximadamente no seu
centro com uma corrente de composi¢ao conhecida e em estado estacionario. O estagio no
qual a alimentagdo ¢ inserida na coluna ¢ chamado de estdgio de alimentagdo e todos os
estagios acima dele constituem a sec¢do de retificacdo, enquanto todos os estagios abaixo do
estagio de alimentag¢do, incluindo o proprio constituem a seccao de esgotamento.

A alimentagdo descende pela seccao de esgotamento até o fundo da coluna, regido
na qual, uma altura adequada de liquido ¢ mantida. O liquido flui por gravidade até o
refervedor B passando por um processo de vaporizacdo, sendo posteriormente retornando a
coluna. O vapor atravessa a coluna, sofrendo sucessivos processos de troca de matéria com a
corrente liquida descendente, chegando, por fim, ao topo da coluna. O produto obtido na
corrente de fundo da coluna ¢ drenado a partir de uma piscina de liquido formada no
refervedor, em uma se¢do de aciimulo de liquido separada por um vertedouro, fluindo até o
trocador de calor G. Esse trocador de calor possui a fungdo de realizar a integracao energética
entre a corrente de fundo da coluna de destilagdo ¢ a alimentacao da mesma.

O vapor que ascende pela coluna é completamente condensado no trocador de
calor C e tal condensado ¢ armazenado no acumulador D, no qual um nivel definido de
liquido ¢ mantido constante. A bomba de refluxo age transportando o liquido retido no
acumulador até o topo da coluna, portanto, esta corrente transportada ¢ chamada de corrente
de refluxo ou simplesmente refluxo. Esta corrente corresponde ao liquido que descende pela
secdo de retificacdo da coluna de destilagdo, sendo, portanto, a responsavel pelo
enriquecimento da corrente de vapor que atravessa tal seccdo do equipamento no(s)
componente(s) mais volatil(eis) da mistura. Sem a utilizagdo da técnica de refluxo, a corrente
de produto obtida no topo da coluna ndo sofreria o processo de enriquecimento que ocorre na
seccdo de retificacdo, e, por essa razdo, nao teria concentragdo do componente mais volatil
maior do que o vapor que ascende desde o estagio de alimentagao.

O restante do condensado que ndo ¢ bombeado como refluxo, ¢ enviado ao
trocador de calor E, o qual é chamado de resfriador de produto, sendo resfriado e
posteriormente drenado como produto de topo da coluna. Se a mistura a ser separada nao
possui pontos de azedtropo, ambos os produtos de topo e de fundo da coluna podem ser
obtidos em quaisquer purezas desejadas, desde que a coluna seja composta de estagios de
troca de matéria suficientes e se a corrente de refluxo for devidamente dimensionada para a

operacao.
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A planta de destilacdo mostrada na Figura 4 ¢ geralmente simplificada para casos
onde a separagdo ¢ realizada em pequena escala. Em alguns casos, em vez de utilizar um
refervedor para a geracdo de vapor no fundo da coluna, os processos de destilagdo sdo
montados para operar a partir do aquecimento realizado por um aquecedor elétrico. Além
disso, o condensador ¢ usualmente colocado acima do topo da coluna para que o condensado
obtido desca ao topo da mesma por agao da gravidade, permitindo que a bomba de refluxo e o
acumulador possam ser omitidos. Nestes casos simplificados, um divisor de fluxo pode ser

utilizado para controlar as vazdes das correntes de refluxo e de produto de topo da coluna.

3.4. Balancos de Massa em Colunas de Pratos para Sistemas Binarios

A Figura 5 representa um diagrama de balango de massa para uma coluna de
destilacdo fracionada operando continuamente. A coluna ¢ alimentada com F mol/h de
concentragdo X € produz D mol/h de produto de topo de concentracdo xp € B mol/h de
produto de fundo de concentracdo xg. A partir das variaveis fornecidas, podemos escrever

dois balangos de massa independentes.

F=D+B (1)

F.XF = D.XD + B.XB (2)

Eliminando B ou D das Equacdes acima, podemos escrever as Equagdes abaixo:

D/F = (XF - XB) / (XD - XB) (3)

B/F = (XD - XF) / (XD - XB) (4)

As Equacgodes (3) e (4) sao validas para qualquer estagio de troca de matéria que

compde a coluna de destilagdo em analise.
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Figura 5. Diagrama de balango material em uma coluna de destilag@o fracionada continua.

3.5. Taxa Liquida de Fluxo Massico

A corrente de destilado ¢ geralmente definida como a diferenca entre as correntes
de alimentagdo e de produto de fundo. Entretanto, quando fazemos um balango de massa em
torno da regido do topo da coluna de destilacdo, observamos que essa corrente final de
produto destilado também ¢ matematicamente igual a diferenga entre as correntes de vapor
que deixa o topo da coluna e a de refluxo que retorna ao topo da mesma. Este balanco de
massa realizado em torno do topo da coluna, do condensador e acumulador nos fornece a

seguinte Equacao:

D=V,-L, @)

No entanto, a Equagao (5) pode ser generalizada para qualquer estagio presente na

coluna de destilagdo. Se observarmos a superficie de controle I, a qual engloba todos os
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estagios acima do n-ésimo estdgio, incluindo o proprio, perceberemos que um balango de
massa feito para qualquer situagdo, ou seja, qualquer que seja o valor de n, teremos que as
correntes de vapor e de liquido que entram e saem deste n-ésimo estagio respectivamente,
igualardo o valor da corrente D. Portanto, um balango global feito para a superficie de

controle I, nos mostra que:

D=V, -L, (6)

Desta forma, podemos definir a corrente D como a taxa de fluxo liquida de massa
na secdo superior da coluna de destilagdo. Isso nos mostra que ndo importa quais sejam as
quantidades V e L atravessando a se¢do de retificagdo da coluna, assim como nao importam
que elas apresentem valores diferentes de um estagio para outro, teremos que sua diferenga
sera um valor constante. Escrevendo um balango de massa para o componente mais volatil da

mistura em estudo, teremos:

D.xp = Va..Ya— LaXa = V1. ¥ne1 — LnXa (7)

A grandeza D.xp representa a taxa de fluxo liquida do componente A que ascende
pela segdo superior da coluna, sendo constante através de toda esta secdo do equipamento.

Na sec¢do inferior da coluna, ou se¢do de esgotamento, as taxas de fluxo liquidas
também sdo constantes, sendo, entretanto, direcionadas para o fundo da mesma. A taxa de
fluxo liquida total nesta secdo ¢ matematicamente igual a corrente B e a taxa de fluxo liquida
do componente mais volatil ¢ B.xg. Escrevendo balangos similares aos referentes a secao

superior da coluna para o fundo da mesma, obtemos:

B=Ly,—Vy=Ln—Vnu (8)

B.xy = Ly.Xp — Vb.Yb = Lun.Xm— Vm+1.ym+l (9)

Onde o subscrito m foi utilizado para indicar um estagio qualquer que compde a

secdo de esgotamento da coluna de destilagdo em analise.
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3.6. Linhas de Operacao

Devida a existéncia de duas secOes distintas nas colunas de destilacdo usuais, os
métodos de célculo de tais equipamentos incluem o conceito de duas linhas de operacdo, uma
para cada se¢do do mesmo. Fazendo inicialmente uma analise na secdo de retificacdo,

podemos rearranjar a Equagao (7) da seguinte forma:

Yar1 = (Lo/Varr1) Xa + (Va¥a — LaXa)/ Vit (10)

Substituindo V,.y. — La.X, pela seu respectivo resultado apresentado na Equagado

(4), teremos:

Yo+t = (Lo/Vii1).Xn + D.Xp/ Vs (11)

O coeficiente angular da linha definida pela Equagdo (11) representa a razao entre
os fluxos das correntes de liquido que sai do estdgio e de vapor que entra no mesmo. Do
balango de massa definido para a se¢ao de retificacdo, temos que sua diferenca ¢ igual a
quantidade de matéria obtida como produto de topo, desta forma, podemos eliminar qualquer
um desses termos, colocando-o em fun¢do das outras correntes. Eliminando o termo V.

teremos:
Va1 = [Lo/(Ln + D)].x, + [D.xp/(L, + D)] (12)
Agora, voltemos nossa atengdo para a se¢do de esgotamento da coluna de
destilacdo. De forma similar a secdo de retificacdo, podemos escrever balangos de massa
envolvendo toda a secdo de esgotamento juntamente com a regido compreendida pelo
refervedor. Realizando esse balango para o componente mais volatil da mistura, teremos:
Vm+]-yln+] = Lm.Xm - B.XB (13)

Dividindo toda a Equacdo (13) pelo termo Vi1, obtemos:

VY1 = [(L/Vinr1)-Xm] — [(B/Vimt1).X5] (14)
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A Equacdo (14) ¢ definida como a linha de operagdo para a secdo de esgotamento.
Analisando a Equacdo (14), temos que o coeficiente angular desta linha de operagdo ¢
novamente a razdo entre as correntes de liquido e de vapor que entram e saem
respectivamente do estagio de equilibrio em andlise. A partir do balanco de massa escrito para

a secdo de esgotamento, podemos eliminar V1, ficando com a seguinte Equacao:

Ym+1 = [L/(Lin — B)].xm — [B/(Lin — B)].x8 (15)

3.7. Fluxo Molar Constante

Para a maioria dos casos de destilagdo, os fluxos molares de liquido e vapor em
ambas as se¢des sdo aproximadamente constantes, portanto, as linhas de operagdo sao
consideradas como aproximadamente retas. Esse resultado ¢ observado quando as substancias
componentes da corrente a ser separada possuem valores proximos de calor latente, pois desta
forma, cada mol do componente menos volatil que condensa da corrente de vapor ascendente
libera o calor necessario para vaporizar aproximadamente 1 mol do componente mais volatil
da corrente de liquido que descende a coluna.

Entretanto, variacdes locais na entalpia das correntes de liquido e vapor,
associadas as perdas de calor que ocorrem pelo equipamento, geralmente fazem com que seja
necessaria a formagdao de uma maior quantidade de vapor em estagios inferiores da coluna do
que em estagios posicionados mais acima na mesma. Desta forma, a razdo entre as
quantidades de vapor formadas em diferentes estagios da coluna ndo ¢ exatamente igual a 1,
mas se aproxima bem desse valor.

No entanto, para fins praticos, tais como dimensionamento de colunas de
destilacdo ou calculos de eficiéncia de unidades industriais, o conceito de fluxo molar
constante ¢ bastante utilizado, o que nos permite tratar as correntes de liquido e vapor das
secoes de retificagdo e esgotamento como constantes.

Este modelo simplificado ¢ composto por Equagdes de balangco de massa lineares,
portanto, por linhas de operacgdo retas. Essas linhas de operacdo podem ser plotadas em um
mesmo diagrama desde que dois pontos sejam fornecidos para tanto. Esta simplificagdo reduz
enormemente o esforco matematico e computacional necessario para a realizacdao de célculos

de destilagao.
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3.8. Razao de Refluxo

A analise de colunas de destilagdo fracionada ¢ imensamente facilitada com a
utilizagdo do conceito de razdo de refluxo. Este termo ¢ aplicado para duas quantidades
diferentes. Uma delas ¢ a razdo entre o refluxo e o produto de topo da coluna e a outra ¢ a
razao entre o refluxo e o vapor que percorre a coluna de destilagao.

Ambas as razdes se referem a termos componentes da secdo de retificacdo da

coluna. As Equagdes que definem essas razdes sdo as seguintes:

Rp=L/D=(V-D)/D (16)

Ry=L/V=L/(L+D) (17)

Da Equacao que determina a linha de operagdo da secdo de retificacao, dividindo

ambos os termos do lado direito da mesma por D, obteremos a seguinte Equacao:

Yar1 = [Rp/(Rp + 1)].x, + [xp/(Rp + 1)] (18)

A Equagdo (18) representa a linha de operacdo da secdo de retifica¢do. Esta linha
de operagdo possui o coeficiente angular igual a [Rp/(Rp + 1)]. Substituindo L =V — D da
Equagdao (16), teremos que o coeficiente angular da Equagdo (18) ¢ igual a L / V.
Continuando uma analise da Equacao (18), temos que seu coeficiente linear € igual a [xp/(Rp
+ 1)]. O valor de xp ¢ definido pela necessidade de pureza do processo, ja que representa a
concentracdo do componente mais volatil na corrente de destilado enquanto o parametro Rp, a
razao de refluxo do processo, pode ser controlada através do uso de valvulas para controlar o
fluxo de destilado obtido em relagdo ao fluxo de corrente liquida que retorna a coluna de
destilacao.

Esta linha de operacao da se¢do de retificagdo pode ter seu ponto final definido,
fazendo x, = xp na Equacao (18). Desta forma, a Equacdo obtida para a linha de operacao da

secdo de retificacao ¢:

Va1 = [Ro/(Rp + 1)].xp + [Xo/(Ro + 1)] = {[X0.(Rp + DJ/(Rp + 1)} = xp (19)
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Ou seja, a linha de operagdo da secdo de retificagdo toca a diagonal do diagrama
de equilibrio no ponto (xp,xp), sendo essa condi¢ao valida qualquer que seja o sistema de
condensac¢ao acoplado a coluna de destilacao, parcial ou total.

Neste momento, apos os processos de destilacdo flash e destilagdo fracionada
terem sido esclarecidos e que os termos técnicos relativos a esses processos tais como estagio
ideal de equilibrio, razdo de refluxo, retificagdo, esgotamento e linhas de operagdao foram
definidos, descreveremos com detalhes o processo de destilagdo fracionada multicomponente,

pois foi a operacdo de fato utilizada para a obteng@o dos resultados ora apresentados.

3.9. Destilacao Multicomponente

Assim como para sistemas bindrios, os calculos de estdgios de equilibrio
realizados para um processo de destilagdo multicomponente sdo feitos através de balancos de
massa e entalpia e do uso de dados de equilibrio liquido-vapor. Balangos de massa podem ser
escritos para cada um dos componentes presentes na mistura assim como um balango global
para a coluna inteira ou para cada estagio. No entanto, existe somente um balanco de entalpia
inerente a cada estagio ou a coluna como um todo.

Os equilibrios de fase sdo muito mais complexos do que para sistemas bindarios.
Em sistemas multicomponentes, cada componente influencia de maneira individual o
equilibrio que ocorre em cada estdgio e como as concentragdes de equilibrio em cada estagio
sdo variaveis, assim como a temperatura, a determinacdo da condi¢dao de equilibrio se torna
bastante complexa.

Em sistemas bindrios, a temperatura ¢ o equilibrio também mudam de estagio a
estagio, entretanto, com excecdo de misturas azeotrdpicas, o componente mais volatil ¢
sempre mais volatil, em qualquer se¢ao da coluna nao importando a temperatura da secao em
analise. Para sistemas multicomponentes, um componente pode ser mais volatil do que os
outros numa determinada faixa de temperatura ou se¢do da coluna, mas menos volatil em

outras condi¢des, 0 que nos leva a obter perfis de concentracao bastante complexos.
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3.9.1. Equilibrio de Fases na Destilagdo Multicomponente

O equilibrio liquido-vapor para uma mistura multicomponente ¢ descrito através
do uso dos coeficientes de distribuigdo, ou fatores K. Cada componente possui este fator K, o
qual ¢ definido como a razdo entre as fragdes do componente presente na fase vapor e na fase

liquida em equilibrio:

Ki= Vie / Xie (20)

Se as leis de Raoult e Dawton sdo aplicaveis, valores de Ki podem ser calculados

através da pressdo de vapor do componente em questdo e da pressao total do sistema:

Pi = X]__Pisat (21)
yi= Pi / P (22)
Ki=(P;/P)/(P;/Ps) =Pt/ P (23)

A lei de Raoult ¢ uma boa aproximagdo para misturas de componente similares,
tais como componentes de séries homologas de hidrocarbonetos. Entretanto, para sistemas sob
altas pressoes, fatores K ndo variam exatamente proporcionalmente com o inverso da pressao
por causa dos efeitos de compressibilidade que sdo negligenciaveis a baixas pressoes.

Os coeficientes de distribuicdo K sdo altamente varidveis por causa das bruscas
mudangas que uma mudanca temperatura causa nos valores da pressio de vapor das
substancias. Entretanto, valores relativos de K para duas substincias quaisquer sdo bem
menos dependentes da temperatura, analisando bem a definicdo de K e da volatilidade
relativa, temos que a razdo entre valores de K ¢ equivalente a volatilidade relativa dos dois

componentes.

a;=(yi/ xi)/ (y;/ X)) = Ki | K (24)

Quando for possivel aplicar a lei de Raoult, teremos:

Qij = Pisat / Pjsat (25)
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3.9.2. Calculos de Pontos de Bolha e de Orvalho

Célculos de ponto de bolha ou de orvalho sdo requeridos para a realizagdo dos
calculos da separagdo que ocorre em cada estdgio de equilibrio que compde a coluna de
destilacdao (flash ou de multi-estagios). As Equacdes bdasicas para o célculo dos pontos de

bolha e orvalho sdo respectivamente:

Z(i =1>No) Yi = Z(i ~1>No Kixi = 1,0 (26)

Z(i: 1 —>Nc) Xi = Z(i: 1 —>Nc) Xj /Kl = 1,0 (27)

Onde Nc ¢ o nimero de componentes presentes na mistura.

Para realizar os calculos de pontos de bolha e orvalho a partir das Equagdes
acima, um valor de temperatura ¢ escolhido e entdo valores de K; sdo colhidos em tabelas com
dados de pressao de vapor para a temperatura escolhida. Se o valor da soma dos valores Ki.x;
for maior que 1,0, uma temperatura mais baixa ¢ escolhida e o procedimento de célculo ¢
repetido até que a soma supramencionada seja igual a 1,0. Ou seja, estamos em face de um
procedimento de calculo iterativo, o qual pode ser mais bem desenvolvido com o auxilio de
técnicas computacionais. Se a temperatura do ponto de bolha ¢ determinada com precisdo, ou
seja, se a soma 2 Ki.x; = 1,00, a composi¢do do vapor em equilibrio com o liquido em analise
¢ dada directamente através dos termos Ki.x;. Entretanto, se o valor dessa soma for
aproximadamente 1,0, mas ndo exatamente, a composicao da corrente de vapor em equilibrio
pode ser determinada com boa aproximagdo através da contribuicdo relativa de cada

componente da soma supracitada.

yi= Ki.Xi / Z(i: 1 —>Nc) Ki.Xi (28)

Um procedimento parecido ¢ usado para determinar o ponto de orvalho de uma

mistura vapor e a composi¢ao do respectivo liquido em equilibrio com tal corrente de vapor.
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3.10. Destilaciao Flash de Misturas Multicomponente

A Equacdo para a fracdo molar de um componente arbitrdrio na corrente de
destilado pode ser escrita independentemente para cada componente num processo de

destilacao flash, da seguinte maneira:

yoi = (Xri /) = [(1 = /) / f].X8i (29)

onde ypi ¢ a fracdo molar do componente 1 na corrente de produto vapor, Xr € a
fracdo do componente i na corrente de alimentagdo, xg; € a fragdo do componente i na corrente
de produto de fundo e f ¢ a fracdo da alimentagdo que € vaporizada durante o processo de
separagao flash.

Pela definicdo de operagdao de separagdo flash, as correntes de destilado e de
produto de fundo formadas estdo em equilibrio, portanto, esta Equagdo pode ser escrita da

seguinte forma:

(ypi / xp1) = Ki = (1 / ).[(xri / Xp1) + f— 1] (30)

Resolvendo a Equacdo (30) para o termo xgs; e realizando a soma para os N

componentes, obteremos:

ii=1>n0 Xpi = 1,0 = Z= 1 o no Xri / [L(Ki— 1) + 1]} (31

A Equagao (31) ¢ resolvida por procedimento iterativo assim como a Equacdo
para os célculos de ponto de bolha e orvalho supramencionada e os valores finais da
temperatura e dos coeficientes de distribui¢do K; sdo usados para calcular as composi¢des das

correntes de produto.
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3.11. Destilacdo Fracionada de Misturas Multicomponente

Assim como no processo de destilacdo fracionada de misturas bindrias, o conceito
de estagios ideais ¢ utilizado para o desenvolvimento dos calculos de colunas de destilagao
para separacdo de misturas multicomponentes. Num momento posterior, os célculos sdo
corrigidos através da introdugdo do conceito de eficiéncia de estagio de equilibrio.

Duas condig¢des limites sdo utilizadas no procedimento de célculo de colunas de
destilacdo fracionada. Sdo elas as condi¢des de refluxo total, a qual correspondera a um
nimero minimo de estagios de equilibrio, e de refluxo minimo, a qual corresponderd a uma
situagdo na qual a coluna teria infinitos estagios de equilibrio. Essas duas condi¢des limites
nos ajudam a validar a condig@o de operagdo encontrada através dos célculos realizados.

Célculos de unidades de destilagdo sdo realizados por dois métodos distintos. No
primeiro método, uma pureza desejada para as correntes de produto do processo de destilagao
¢ definida e os calculos realizados tém o intuito de determinar o numero de estagios de
equilibrio que compdem as se¢des de retificagdo e esgotamento da coluna para uma dada
razdo de refluxo. No segundo método, o numero de estagios de equilibrio de ambas as se¢des
da coluna ¢ definido e as purezas das correntes de saida sao calculadas a partir dos fluxos de
condensado e de vapor obtidos na saida do condensador e refervedor respectivamente. Em
processos de calculo de destilacdo de sistemas binarios, o primeiro procedimento de calculo ¢
mais usual, sendo como sabemos o principio de célculo que rege o método McCabe-Thiele,
enquanto que para sistemas multicomponentes, o segundo método de calculo ¢ mais comum,
especialmente aqueles encontrados em rotinas computacionais.

As rotinas computacionais mais rigidas incluem detalhes de calculo, tais como,
fluxo molar varidvel, constantes de distribui¢ao (Kj) variaveis com a temperatura e eficiéncia
dos estagios de equilibrio, entretanto, em calculos preliminares, essas simplificacdes sao
bastante uteis e regularmente utilizadas. Quando os coeficientes de atividade sdo considerados
como constantes em relacdo a temperatura, métodos simplificados de calculo sdo utilizados e
os calculos feitos para encontrar o nimero de estagios ideais de separagdo sdo realizados sem
a realizacdo de célculos de temperatura e composicao para cada estagio individualmente.

Entretanto, se os valores de volatilidade relativa sdo fungdes da temperatura, estes
métodos simplificados ndo podem ser usados para tal fim, devendo ser realizados, célculos
para todos os estagios. A temperatura e a composi¢ao do liquido para o (n+1)ésimo estagio

sdo calculados através de um procedimento iterativo para as condi¢des conhecidas no n-ésimo
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estagio. Desta forma, o procedimento de cdlculo ¢ realizado para todos os estagios, de
maneira iterativa, levando em conta os resultados obtidos num estdgio anterior para se obter
as condi¢des de um estagio posterior.

A seguir, definiremos o conceito de componentes chave em um processo de
destilacdo e qual sua importdncia para um processo de destilagdo fracionada

multicomponente.

3.11.1. Componentes-chave

O objetivo do processo de destilacdo ¢ separar uma corrente de alimentagdo em
correntes de elevada pureza, seja ela a corrente de destilado, a de produto de fundo ou ambas.
Num processo de destilagdo bindria, a pureza ¢ geralmente definida pela especificagdo da
concentracdo de um dos componentes nas correntes de destilado e de produto de fundo. Como
podemos observar através da Equagao (3), fixando esses valores de concentragao, teremos que
os fluxos das duas correntes de saida estardo automaticamente fixados. Por fim, a razdo de
refluxo € escolhida com o intuito de se definir o nimero de estadgios ideais de equilibrio
necessarios para realizar tal separacgao.

Para o caso de destilagdo fracionada multicomponente, existem trés ou mais
componentes presentes na mistura a ser separada, bem como nas correntes de produto,
portanto, especificar a concentracdo de um dos componentes nas correntes de produto nao ¢
suficiente para determinar todas as outras concentragdes e os valores dos fluxos dessas
correntes. Na tentativa de solucionar esse problema, devemos fornecer mais valores desejados
de concentracdes de outros componentes, entretanto, se continuarmos tentando solucionar
esse problema através da introducdo de outras concentragdes de interesse para outros
componentes, aumentar-se-a imensamente o esfor¢o para a realizacdo do céalculo e podemos
nunca alcancgar todas as condi¢des de interesse especificadas.

Para evitar esses problemas de célculo, os quais residem na especificagdo de
condic¢des termodinamicamente dificeis de se alcancar, os céalculos de colunas de destilacao
fracionada multicomponente geralmente incluem a escolha de dois componentes, cujas
fragdes de recuperagdo nas correntes de destilado e produto de fundo sdo de real interesse e

representam que um bom nivel de separacdo foi alcancado.
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Esses componentes de maior interesse sdo chamados de componentes chave.
Esses componentes devem possuir valores razoavelmente diferentes de volatilidade, portanto,
o mais volatil, ¢ comumente chamado de componente leve e ¢ indicado pelo subscrito L,
enquanto o componente menos volatil ¢ chamado de componente pesado e ¢ identificado pelo
subscrito H.

Apés a escolha dos componentes chave, o calculo realizado deve ter como
condi¢do norteadora, a defini¢do de valores de concentragdo pequenos para o componente
leve na corrente de fundo e para o componente pesado na corrente de topo. Ou seja, definir
Xpu € Xpr como valores bem pequenos ¢ definir que a separacio desejada precisa produzir uma
corrente de topo praticamente pura no componente mais volatil ¢ uma corrente de fundo
composta em sua grande maioria pelo componente menos volatil.

Um exemplo de escolha dos componentes chave esta descrito e seus resultados

estdo discutidos abaixo:
Ex.: Escolhendo os dois componentes chave como os dois mais volateis: Neste caso, teremos
que a corrente de destilado sera praticamente composta somente pelo componente mais
volatil, pois analisando os outros componentes, eles serdo menos voldteis do que o
componente chave menos volatil, portanto, eles ficardo concentrados na corrente liquida e nao
ascenderao pela coluna muito além do prato de alimentacao.

As principais excecdes a esta generalizagdo sdo encontradas quando os
componentes a ser separados através do processo de destilagdo possuem pontos de bolha
muito proximos, como o caso de substancias isdmeras e substdncias consecutivas em séries
homologas de hidrocarbonetos.

Na maior parte dos casos, embora quaisquer dois componentes da mistura a ser
destilada possam ser definidos como os componentes chave, ¢ comum observar que os
componentes chave escolhidos possuem volatilidade consecutivas na escala de volatilidade de
todos os componentes da mistura em questao. Quando tal escolha dos componentes chave ¢
realizada, a operagao de separagcao ¢ chamada de separagdo nitida. Nesse tipo de separagao,
os componentes chave devem os unicos componentes que aparecem em quantidades

consideraveis em ambas as correntes de produto.
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3.11.2. Numero Minimo de Estagios Ideais de Equilibrio

A Equagdo para realizar tal calculo ¢ chamada de Equagdo de Fenske e € aplicavel
para qualquer dupla de componentes i e j da mistura, em um processo convencional de

destilacao operando sob uma razao de refluxo infinita. Neste caso, a Equacado ¢ a seguinte:

Nmin = {{ln [(XDi / XBi) / (XDj / XBj)]} / In (l*ij } -1 (32)

(X*ij = ((XD,'J‘ . OlFj . (lBij)A(l/3) (33)

Onde os subscritos D, F e B na Equacdo (33) referem-se as condicdes de

destilado, alimentacao e produto de fundo, em especifico, as temperaturas dessas correntes.

3.11.3. Razao de Refluxo Minima

Assim como para destilagdo bindria, a razdo de refluxo minima para destilagao
multicomponente ¢ aquele valor no qual a separagdo desejada ¢ alcancada, entretanto, ao
custo da utilizagdo de infinitos estagios de equilibrio.

Sendo uma condicao de operacao extrema, ela ¢ utilizada apenas como uma
aproximacao inicial para que uma razdo de refluxo adequada a operagao de destilagdo seja
posteriormente escolhida e que o numero de estagios ideais para cada valor de razdo de
refluxo seja calculado.

Em uma destilacao multicomponente, a separagdo desejada ¢ geralmente pautada
na recuperacdo de aproximadamente 99% de cada componente chave nas correntes de
destilado e de fundo da coluna. E evidente que as composigdes das correntes de saida também
dependem da concentracdo dos outros componentes na corrente de alimentacdo, entretanto,
pequenas mudancas nas concentracoes dos componentes na alimentacdo, geralmente nao
afetam significativamente a separacao dos componentes chave nas correntes de destilado e de

fundo da coluna.
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3.12. Trabalhos Atuais

Atualmente, diversas pesquisas vém sendo realizadas com o intuito de
desenvolver processos de destilacdo fracionada ou que usem o principio de destilagdo para a
obtencdo de glicerina P.A. (Para Anélise — 99,5% em massa).

A seguir, esta apresentado um desses estudos, juntamente com a relevancia do seu

desenvolvimento.

3.12.1. Desidratagao da Glicerina Obtida como Subproduto do Biodiesel por Destilagao

Azeotrdpica

Gutiérrez estudou um processo de desidratagdo de glicerina por destilagao
azeotrdpica, pois os atuais processos de purificagdo desse importante subproduto do biodiesel
apresentam elevado consumo energético (GUTIERREZ, 2008).

Atualmente, os processos mais utilizados com esse intuito sdo processos de
evaporacdo ¢ destilacdo, os quais para serem operados com tal substancia, precisam de
elevados niveis de pressdo negativa. Como alternativa, o trabalho citado apresentou a opgao
de realizar tal purificacdo através de um processo de desidratacdo da glicerina por destilagao
azeotropica heterogénea. Esse processo teria a vantagem de ser operado a baixas temperaturas
e a pressao atmosférica.

O procedimento de andlise da viabilidade desse processo de destilagdo
azeotropica usando tolueno foi voltado para a coleta de dados de energia consumida durante o
processo € sua posterior comparagdo com o0s processos de purificagdo de glicerina
tradicionais. Seguindo esse raciocinio, a metodologia baseou-se em avaliar separadamente a
influéncia de varidveis, tais como a vazao de alimentacdo de glicerina, vazao de alimentagdo
de tolueno, concentragdo inicial da glicerina, temperatura de alimentacdo da glicerina e
concentracao final da glicerina destilada.

O modelo matematico estruturado para resolver as Equagdes pertinentes ao
processo foi desenvolvido a partir de um planejamento fatorial composto de segunda ordem,
usando glicerina PA. A concentragdo final da glicerina foi estimada mediante o indice de

refracdo e massa especifica da glicerina destilada.



35

O modelo matematico desenvolvido mostrou que a temperatura de alimentacio
nao exerceu influéncia na concentracao final da glicerina. Outro resultado obtido ¢ que para
que a separacao desejada seja alcangada, ¢ preferivel usar altas vazdes de alimentagdao de
tolueno e pequenas vazdes de alimentacao de glicerina.

Os ensaios realizados mostraram que a glicerina obtida possuia uma ordem de
pureza de 99%, apesar de apresentar um leve odor de tolueno, o qual foi retirado mediante um
processo de arraste com ar (stripping).

Para verificar a validade do modelo, foi utilizada glicerina bruta proveniente do
processo de producdo do biodiesel previamente tratada. O processo de tratamento inicial
constou de: acidificagdo, neutralizagdo, evaporacdo do alcool e troca idnica. A glicerina
obtida apos esse pré-tratamento era aproximadamente composta s6 por dgua e glicerol
(aproximadamente 39% em massa).

Como resultado do processo de destilagdo azeotrdpica, obteve-se uma glicerina
com 92% em massa de glicerol, ndo tendo sido possivel chegar ao valor predito pelo modelo
proposto de 99%, pois a solugdo tratada possuia residuos de sabdes. Entretanto, esse fato
demonstra que a purificagdo da glicerina pode ser melhorada consideravelmente desde que as
etapas de tratamento preliminar sejam otimizadas.

Outro resultado avaliado por esse trabalho foi a eficiéncia da coluna de destilagao,
comparando a separagdo obtida com a separacao realizada por um unico estagio de equilibrio
nas mesmas condi¢des de vazao e concentracao. O resultado de eficiéncia obtido foi da ordem
de 10%.

Por fim, em relagdo ao consumo energético, foi constatado que, em comparacao
com os processos de purificagdo de glicerina atuais, o processo de purificagao por destilagao
azeotrdpica ora proposto consumia somente cerca de 58% da energia total consumida pelos

processos mais utilizados.
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3.12.2. Purificagdo da Glicerina Bruta Vegetal

Segundo Salvador, praticamente toda a glicerina natural ¢ obtida como um co-
produto da hidrolise direta dos triglicerideos das gorduras animais e dos 6leos naturais. Sua
extracdo da fase gordurosa que os contém ¢ feita através de um processo de lavagem usando
agua em contracorrente com o dacido graxo, resultando em uma solugdo aquosa de
aproximadamente 12% em massa de glicerina. Essa solu¢do passa entdo por um processo de
evaporac¢do, elevando sua concentragdo de 12 para 75 e posteriormente 78% em massa de
glicerina.

Esta glicerina obtida apds o processo de evaporagdo fica em repouso por 48 horas
a uma elevada temperatura para reduzir a quantidade de impurezas que possam atrapalhar sua
posterior purificacdo. Apos essas 48 horas, essa mistura ¢ destilada a pressdo de 60 mmHg e
204°C na presenga de uma pequena por¢ao de soda cdustica para possibilitar a saponificagdo
de pequenas impurezas gordurosas e impedir que essas impurezas continuem atrapalhando o
processo de purificacdo em andamento.

A glicerina apds destilada ¢ condensada em trés estagios com temperaturas
decrescentes. O primeiro estagio de condensagdo obtém uma glicerina com uma pureza de
99% em massa enquanto os dois estagios inferiores obtém uma glicerina menos pura.

A purificacdo final da glicerina ¢ realizada através do seu clareamento com a
utiliza¢do de carvao ativado ou de um processo de troca ionica, passando posteriormente por

um processo de filtracdo para remocao do material flutuante utilizado no clareamento.
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4. ESTUDO DE CASO

4.1. Metodologia

O presente trabalho foi realizado através da modelagem do processo de destilagao
de glicerina e de sua simulacdo através do uso dos softwares HYSYS® (Aspen Tech) e
CHEMCAD® (Chemtec).

Inicialmente, um fluxograma de processo foi proposto pelo coordenador do
projeto, Dr. Marcelo Monteiro Valente Parente, tendo sido discutido até que um fluxograma
ideal para simulacdo fosse definido. Apos essa fase, o fluxograma de processo foi montado no
ambiente computacional do simulador de processos HYSYS®. O fluxograma final definido
para simulacdo consta de dois trocadores de calor, um vaso de separacao flash e uma coluna
de destilagdo tipica, com um refervedor e um condensador proprios.

Depois de montado o fluxograma, diversas simula¢des foram realizadas com o
objetivo de descobrir os rendimentos obtidos, a energia gasta e as purezas finais para diversas
faixas de condi¢des operacionais do sistema como um todo. Essa fase foi marcada pela
construgdo de tabelas com os resultados das simulagdes para que os resultados fossem
prontamente visualizados e para que a condi¢do operacional da unidade piloto fosse
escolhida.

Ressalta-se que a escolha da condigdo de operagdo da unidade piloto ndo foi
baseada em nenhum método computacional de otimizagdo de processos, mas sim numa
analise de quais perdas (materiais e energéticas) seriam aceitaveis para o processo e de quais
variaveis de processo deveriam ser exploradas com o intuito de obter um resultado final
satisfatorio.

Apos definida a condi¢do de operagao da unidade piloto, deu-se inicio a fase de
dimensionamento dos equipamentos que a compdem. Essa etapa foi marcada por varias
visitas a planta piloto situada no NUTEC e por adaptacdes técnicas que objetivaram adequar a
unidade piloto a realidade financeira do projeto. Vdarias reunidoes foram realizadas a fim de
discutir os detalhes técnicos dos equipamentos a serem efetivamente dimensionados. Por fim,
foi definido que apenas o vaso separador flash, seu condensador de vapores, a coluna de

destilacdao e o condensador da mesma seriam dimensionados, como definido na fase inicial do
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projeto, e que o trocador de calor de pré-aquecimento da alimentagdo e o refervedor da coluna
de destilagdo seriam substituidos por aquecedores baseados em resisténcias elétricas.

Depois de finalizada a fase de dimensionamento dos equipamentos, deu-se inicio
a fase final de detalhamento e elaboracdo dos desenhos preliminares dos equipamentos a
serem construidos. Esses desenhos iniciais tinham como finalidade promover uma discussao
sobre quais detalhes mecanicos eram de fato importantes e foram posteriormente utilizados
como rascunho pelo engenheiro responsavel pelo detalhamento de engenharia dos
equipamentos. Esses desenhos iniciais foram realizados no ambiente do programa
AutoCAD® tendo sido supervisionados e aprovados pelo coordenador efetivo do projeto, Dr.

Marcelo Monteiro Valente Parente.

4.2. Apresentacio do Processo

O presente estudo de caso trata do comportamento de uma solugdo de glicerol
tipica, proveniente do processo de producdo de biodiesel, mediante o processo de purificagao
por destilacao fracionada.

A unidade piloto de destilagdo desenvolvida foi dimensionada para operar com
capacidade de 5 kg/h de solugdo glicerinosa. Esta vazdo foi pré-definida na etapa de
elaboracdo do projeto do processo para que a planta dimensionada fosse utilizada como meio
de estudo sobre o comportamento da solucdo de glicerina mediante o tratamento por
destilacdo e como etapa preliminar de producao, anterior a um scale-up final.

O processo consta de uma purificacdo por destilacdo fracionada de uma solucao
glicerinosa proveniente do processo de produgdo do biodiesel. A solu¢do a ser estudada ¢
composta por glicerol, agua, metanol, sais inorganicos e alguns ésteres residuais que
compdem o biodiesel, tais como metil oleato, metil linoleato e metil palmitato.

A composi¢do da glicerina a ser destilada foi determinada a partir de ensaios em
laboratorio. O presente processo foi projetado para processar uma solucdo com a seguinte

composi¢ao média:

» Glicerol: 85 %
> Agua: 8.8 %
» Metanol: 1,2 %
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» Metil Oleato: 1,3 %
> Metil Linoleato: 2,7 %
» Metil Palmitato: 1,0 %

Obs: Estas composigdes estdo expressas em base massica.

A unidade piloto foi pré-definida para ser construida com todos os detalhes de
engenharia possiveis, portanto, engloba diversas operagdes que ndo foram avaliadas durante a
simulagdo, pois acarretariam num aumento considerdvel de esfor¢o computacional e ndo

agregariam informagdes, de fato, importantes para o projeto da unidade.

4.3. Componentes da Unidade Piloto de Destilacao

A unidade a ser construida ¢ constituida pelos seguintes equipamentos:

Tanques pulmao;

Trocadores de calor;

Bombas centrifugas;

Bombas a vacuo;

Vaso separador flash;

Torre de destilacao fracionada;
Filtros;

Valvulas;

o ® N kWD =

Sistema de injecao de nitrogénio.

A elaboragdo do fluxograma de processo no ambiente computacional para
posterior simulacdo foi baseada nas principais operagdes necessarias para a realizagdo do
mesmo, portanto, algumas das operagdes, consideradas como auxiliares na fase de elaboracao

do processo foram omitidas durante as simulagdes.

Os equipamentos citados acima foram utilizados com a seguinte finalidade:
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Tanques pulmdo: armazenam as substancias envolvidas no processo, sejam elas,
matérias-primas, intermediarios do processo ou produtos finais € ajudam a tornar o
processo setorialmente independente para que o mesmo possa operar de maneira

continua e segura.

Trocadores de calor: o aquecedor inicial serve para aquecer a solucao de glicerol até a
temperatura ideal para a separagao flash; o condensador de vapores do flash serve para
condensar os ésteres e a 4gua obtidos nessa corrente e resfria-la até uma temperatura
aceitavel de efluente; o condensador da coluna de destilacdo serve para condensar os
vapores inerentes ao processo € fornecer a corrente de refluxo necessaria a operacao
da mesma e o aquecedor inferior da coluna serve para produzir os vapores necessarios

a operagdo de destilagao.

Bombas centrifugas: usadas para bombear as correntes liquidas de matéria-prima e

intermediarios até os equipamentos onde sdo processadas.

Bombas a vacuo: fornece o vacuo necessario aos equipamentos que operam sob tais

condicoes.

Vaso separador flash: realiza uma separagdo inicial da corrente de alimentacdo,

eliminando principalmente os ésteres e parte da 4gua presentes na mistura em analise.

Torre de destilagdo fracionada: ¢ a responsavel pela separagdao final do processo,
sendo, portanto, mais rigorosa do que o vaso separador flash. Realiza o processo de
separacdo através de um processo contracorrente em que estruturas adequadas

fornecem o contato entre as correntes de vapor e liquido que a percorrem.

Filtros: retiram os sélidos presentes nas correntes ao decorrer do processo. Esses
solidos sdo basicamente sais inorganicos que, se nao retirados das correntes, podem
causar problemas de incrustagdo e corrosdo nos equipamentos de separacdo

propriamente ditos da unidade de destilacao.

Vilvulas: controlam os fluxos de correntes que percorrem a unidade de separagdo por

destilagao.
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9. Sistema de injecdo de nitrogé€nio: esse sistema injeta gas nitrogénio num ponto

especifico da unidade de destilagdo com o intuito de ajudar na separacdo que ocorre

no vaso separador flash e na coluna de destilagdo.

4.4. O Fluxograma Inicialmente Proposto

O fluxograma inicialmente proposto para o processo estd apresentado, em

detalhes, abaixo:
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Figura 6. Fluxograma inicialmente proposto para o projeto da unidade piloto de destilacdo.

A Figura 6, a qual foi inicialmente proposta pelo coordenador do projeto como

sendo o fluxograma do processo, apresenta todas as operacdes presentes na planta piloto que
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foi proposta para o processo de destilacao de glicerina em estudo. Como podemos observar, a
glicerina loira (1) (proveniente do processo de biodiesel, apds passar por um processo de
tratamento preliminar) deixa seu tanque de armazenamento, indo diretamente ao vaso
separador flash (2), passando antes por um sistema de pré-aquecimento. Os residuos de agua,
glicerol e ésteres obtidos como corrente de vapor do vaso flash sdo condensados e
armazenados para posterior destinagdo final.

A corrente de fundo do vaso flash ¢ bombeada, através da bomba de engrenagem
(3) apresentada na Figura 6 até um sistema de filtragdo (4) para que haja uma retirada dos sais
presentes na solucdo flasheada. Apds passar por essa filtragdo, a solugdo glicerinosa
concentrada ¢ enviada ao seu tanque de armazenamento (5). Esse tanque tem por objetivo
manter um nivel fixo de substancia sendo processada e assegurar que o processo seja operado
em regime continuo.

Do tanque de armazenamento de glicerina loira concentrada, a solugdo ¢ enviada a
coluna de destilacdo (7), sendo pré-aquecida (6) na entrada da mesma. As correntes de
produto final sdo retiradas da coluna pelas saidas laterais presentes na coluna de destilagao
sendo enviadas para seu tanque de armazenamento (tanque de glicerina destilada) (12). A
corrente de fundo, contendo os residuos de glicerol e dos ésteres em solugdo, ¢ bombeada
com o uso de uma bomba de engrenagem (8) até um novo sistema de filtragao (9), para uma
segunda retirada de possiveis solidos em suspensao e ¢ posteriormente armazenada (10).

J& destilada, a glicerina armazenada apds o processo de destilagdo ja estd pronta
para venda. Entretanto, dois detalhes de otimizacdo do processo de purificacdo apresentado
pelo fluxograma podem ser levados em conta. Um deles ¢ uma segunda separacgdo flash (14),
levada a cabo apos a destilacdo para que residuos de agua, metanol e €steres ainda presentes
na glicerina possam ser removidos. O outro € uma terceira filtragdo (16) realizada apos a saida
dessa segunda separagdo flash, para uma nova retirada de so6lidos em suspensao.

Apos esses ultimos processos de purificacdo, realizados apos a destilagao
fracionada, o produto obtido ¢ uma glicerina destilada mais concentrada do que a glicerina
meramente destilada. O trabalho de transporte da glicerina destilada para esses ultimos
processos de purificagdo € realizado pela bomba dosadora (13) apresentada no fluxograma.

Para finalizar, podemos observar que o fluxograma apresenta um sistema de
injecdo de gas nitrogénio. Esse gas ¢ injetado no processo para exercer a funcdo de gés de
arraste e proporcionar uma melhor separacdo no vaso separador flash. Vemos também que

existe uma bomba de vacuo ligada as linhas de saida superiores tanto do vaso flash quanto da
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coluna de destilagdo fracionada. Esta bomba ¢ responsavel pela manutencdo da pressdo

negativa no interior desses equipamentos, pois ambos operam sob vacuo.

4.5. Descricao do Processo Real

A alimentacdo do processo ¢ uma solugdo glicerinosa com a seguinte composi¢ao

€1m massa:

Glicerol: 85 %

Agua: 8,8 %

Metanol: 1,2 %

Metil Oleato: 1,3 %
Metil Linoleato: 2,7 %
Metil Palmitato: 1,0 %

YV V V VYV V V

Esta corrente de alimentagdo ¢ pré-aquecida através do uso de um aquecedor de
resisténcia elétrica e ¢ posteriormente enviada a camara de separagdo flash. Neste momento,
os mecanismos termodindmicos que regem o processo de separacdo flash realizam a
separagdo da corrente em fase liquida e fase vapor, com o auxilio do sistema de injecdo de gés
de arraste (neste caso, gas nitrogé€nio, por ser um gas inerte).

O vaso separador flash ¢ operado sob vacuo parcial através do uso de uma bomba
a vacuo. A pressao de operagdo do vaso separador flash ¢ de 25 mmHg e sua temperatura ¢ de
aproximadamente 80°C.

Apos essa etapa do processo, a fase vapor obtida na separagdo flash, a qual ¢
basicamente composta por agua (83%), glicerol (16%) e tracos de metanol e dos ésteres
residuais (1%) € condensada para uma posterior destinagdo final. J& a fase liquida obtida,
enriquecida em glicerol, que nesta fase ja representa aproximadamente 91% em massa da
corrente liquida total ¢ enviada a um sistema de filtragdo em by-pass. Esse sistema
adequadamente posicionado antes da coluna de destilagdo fracionada tem o objetivo de
retirar, tanto quanto possivel, o sal existente na solucdo de glicerina, evitando assim a

formagao de incrustagdes e corrosdo por toda a coluna de destilacao.
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A corrente liquida obtida na separagdo flash corresponde a 4,65 kg dos 5 kg totais
alimentados ao processo. Apos ser filtrada, essa corrente ¢ enviada a coluna de destilagdao
fracionada, passando por uma segunda purificagdo, desta vez mais rigorosa, gragas as
caracteristicas de separacdo inerentes ao equipamento multiestagio utilizado para a operacao.

A coluna de destilagao utilizada no processo concentra a corrente de destilado,
deixando-a com uma composi¢dao de mais de 95% em massa de glicerina, sendo o fluxo de tal
corrente de aproximadamente 4 kg/h. O produto de fundo da coluna ¢ também concentrado
em glicerina, tendo uma vazao de 0,7 kg/h e uma fragdo massica de glicerina de 69%. Esta
corrente contém fragdes consideraveis dos ésteres inerentes ao processo, porém, apos um
tratamento adequado, pode ser retornada a coluna de destilagdo para uma nova purificagao e
desta forma possibilitando que o processo realize uma recuperacdo maior da glicerina
alimentada ao mesmo. Abaixo estd apresentado um fluxograma do processo, montado no

ambiente computacional do simulador Hysys (Figura 7).
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Figura 7. Fluxograma do processo montado no simulador de processos quimicos Hysys.
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5. RESULTADOS E DISCUSSOES

Esse trabalho envolveu a avaliagdo do processo de destilacdo de glicerina com a
variagdo de diversas condi¢des de operacdo e de projeto. A seguir, mostraremos, através da
formacdo de agrupamentos de pardmetros, os principais resultados obtidos com a realizacao

das simulagdes do processo e as principais conclusdes que podemos extrair desses resultados.

5.1. Resultados Iniciais para Definicao das Condi¢cdes de Operacio

Nesta secdo, serdo apresentados os resultados das simulacdes iniciais feitas para
que as condi¢des de operagcdo do sistema de destilagdo fossem definidas, portanto, esses
resultados iniciais se referem a uma vazao de alimentacdo de 1000 kg/h de solug¢do e a uma
coluna de destilacao de 10 estagios, ndo sendo os resultados finais da unidade dimensionada.

Um detalhe a ser observado ¢ que muitas variaveis de projeto foram estudadas
nessa fase, pois os resultados obtidos para cada situagdo precisavam ser cuidadosamente

avaliados para que a escolha das condi¢des de operacao fosse feita corretamente.

5.1.1. Pressdao e Temperatura x Pureza da Glicerina Destilada

Inicialmente, as varidveis escolhidas para se observar o comportamento da
solucdao de glicerina em estudo foram a pressdo de operagdo da coluna e a temperatura da
corrente de entrada do processo. A seguir, apresentaremos os principais resultados obtidos nas
simulacdes quando foram simulados diversos valores de temperatura para uma mesma

pressdo. Uma breve discussao dos resultados também sera realizada.
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Figura 8: Comportamento da pureza do destilado obtido para temperaturas entre (a) 140 ¢ 160°C ¢ pressdo de 50

mmHg; (b) 110 e 130°C e pressdo de 25 mmHg.
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Figura 8: Comportamento da pureza do destilado obtido para temperaturas entre (c) 100 e 80°C e pressdo de 5

mmHg; (d) 80 e 60°C e pressao de | mmHg.
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De acordo com as Figuras 8 (a-d) apresentadas, podemos perceber que quanto
maior € o vacuo aplicado ao sistema, ou seja, quanto menor a pressao de operagao da coluna
de destilagdo, menor ¢ a quantidade de energia gasta com o aquecimento da corrente de
entrada, pois menor ¢ a temperatura necessaria para se obter um produto de elevada pureza.
Sendo assim, podemos concluir que a utilizacio de uma bomba de vacuo para fornecer a
pressdo negativa necessaria ao sistema diminui sensivelmente a temperatura de operacdo do
mesmo, significando uma economia relevante em relagdo a energia de aquecimento.
Entretanto, ¢ necessdrio avaliar se essa queda na temperatura causada pela manuteng¢do de

uma pressao negativa ¢ realmente vantajosa em termos energéticos € econdomicos.

5.1.2. Prato de Alimentagao x Pureza da Glicerina Destilada

A literatura sobre colunas de destilagdo se refere ao prato de alimentagdo como a
posicao do equipamento onde a alimentacdo ¢ introduzida no mesmo e sobre a existéncia de
um local 6timo para que a alimentacdo seja feita. As Figuras a seguir foram construidas a
partir de dados coletados com o intuito de descobrir qual € o local mais adequado para que a
corrente de alimentagdo seja inserida na coluna. Lembramos aqui que a coluna usada nesta

simulacdo possui 10 estagios.
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Figura 9 (a): Comportamento da pureza do destilado obtido para temperaturas entre 160 e 140 °C, pressdo de 50

mmHg, variando o estagio de alimentagao entre o 4° e 6° estagios.
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A Figura acima mostra que a 50 mmHg e em temperaturas mais altas, o prato de

alimentagdo, aparentemente, ndo influencia na pureza da glicerina final obtida, mas que

quanto mais baixa for a temperatura de operagdo, mais importante passa a ser o prato no qual

a alimentacao ¢ introduzida na coluna de destilagao.
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Figura 9: Comportamento da pureza do destilado obtido para temperaturas entre (b) 110 e 130 °C e pressdo de 25

mmHg; (c) 100 e 80 °C e pressdo de S mmHg, variando o estagio de alimentacdo entre o 4° e 6° estagios.
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Figura 9 (d): Comportamento da pureza do destilado obtido para temperaturas entre 80 e 60 °C, pressdo de 1

mmHg, variando o estagio de alimentagdo entre o 4° e 6° estagios.

Entretanto, analisando as Figuras referentes as pressoes de 25, 5 e | mmHg,
percebemos que o prato de alimentagdo ¢ um fator que influencia a pureza final da glicerina
obtida. No entanto, para os casos de 5 mmHg a temperatura de 80 °C e de 1 mmHg a
temperatura de 60 °C essa influéncia passa a ser irrelevante novamente. Esse fato pode
possuir varias explicacdes. Uma delas pode ser o fato de que nessas condigdes, os coeficientes
de distribui¢do K; dos componentes da mistura sejam aproximadamente constantes na faixa de
temperaturas de operacdo da coluna e que por isso ndao haja mudanca significativa na

separacgdo realizada pelo equipamento.

5.1.3. Razdo de Refluxo x Pureza da Glicerina Destilada

Pela propria definicdo de razdo de refluxo como sendo a razdo entre a corrente de
destilado e a corrente de liquido que retorna a coluna (refluxo externo) e entre as correntes de
vapor e liquido que atravessam a coluna (refluxo interno) temos que a analise de tal variavel ¢
de vital importancia para o projeto de colunas de destilacao.

Neste caso, a variavel utilizada ¢ o refluxo externo. Varia¢des na razio de refluxo

foram propostas para todas as condi¢des de operacao avaliadas e os reflexos de sua influéncia
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estdo expostos no grafico abaixo. Como exemplo, avaliaremos seu efeito para o caso de

pressao de operagao de 25 mmHg e 110 °C.
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Figura 10: Comportamento da pureza do destilado obtido para temperatura de 110 °C, pressdo de 25 mmHg,

variando o estagio de alimentagdo entre o 4° e 6° estagios e razdo de refluxo de 1,0, 1,5 e 1,8.

Como se pode observar, embora a Figura 10 mostre que para a alimentagdo
realizada no 4° estagio, a razdo de refluxo exerce influéncia sobre as correntes de saida do
processo, essa variagdo ¢ insignificante. Portanto, a mudanca do estagio de alimentacdo nao
altera significativamente a pureza do destilado, para diferentes valores de razio de refluxo,

desde que essa alimentagdo da coluna de destilacao seja realizada proxima ao seu centro.

5.1.4. Pressdo e Temperatura x Propor¢do de Glicerina Recuperada no Destilado

Como sabemos dos processos de separacdo por transferéncia de massa, variagdes
causadas na pressdo e na temperatura de operacdo do sistema causam mudancas nos
coeficientes de distribuigdo entre fases K; e consequentemente nas vazdes das correntes do
processo. Neste caso, estamos interessados em obter uma corrente de glicerina como produto
de topo (destilado), portanto, a andlise dessas variagdes causadas por mudangas de pressdo e

temperatura sdo de grande relevancia. A seguir, apresentaremos graficos que mostram quao
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significativos sdo os fluxos de glicerina presentes na corrente de destilado em relagdo ao fluxo

de entrada de acordo com variagdes de temperatura e pressao.

(@)

Ressaltamos que as diferengas apresentadas entre as porcentagens de recuperagao

de glicerina para uma mesma temperatura e pressao se dao pelo fato de que os dados usados

para construgdo desses graficos foram coletados em simulagdes variando a razdo de refluxo

O Porcentagem
recuperacio
||| de glicerina
no destilado

usada e o prato de alimentagao.

(b)
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Figura 11: Recuperacgdo de glicerina obtida na corrente de destilado para temperaturas variando entre (a) 140 e
160°C e pressdo d 50 mmHg; (b) 110 e 130° C e pressdo de 25 mmHg; (c) 80 e 100°C e pressdo de 5 mmHg e (d)
60 e 80 °C e pressdo de 11 mmHg.

Analisando as Figuras 11 (a-d), vemos que a 25 mm Hg os valores de recuperagao

final de glicerina no destilado sdo mais proximos de uma constante, especialmente a 110 °C,
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situacdo na qual, todos os valores de recuperacdo de glicerina estdo acima de 88% da
glicerina alimentada.

Outro fator importante a ser observado € que, a pressdes muito baixas, a pureza da
glicerina obtida ndo é compensada pelas perdas que a vaporizagdo de glicerina em excesso
ocorrida na separagdo flash causa, sendo assim, uma mostra de que condi¢gdes de operagao

limite devem ser evitadas, sejam elas em relagdo a temperatura ou a pressao.

5.2. Resultados da Unidade de Destilacao Final Dimensionada

A unidade de destilacdo dimensionada apresentou os devidos cuidados de
dimensionamento para que a mesma possuisse boa flexibilidade em relacdo a possiveis
mudancas nas condi¢des de operagdo e na vazao de alimenta¢do. Todos os equipamentos
foram dimensionados com boa folga para que tais mudancas ndo acarretassem em problemas
de redimensionamento da unidade.

Como pode ser observado no capitulo de especificacdo dos equipamentos, o vaso
separador flash foi dimensionado para operar com até 6 kg/h de glicerina. A coluna de
destilacdo serd operada em conjunto com um condensador que pode fornecer até trés vezes a
vazao de refluxo requerida pela coluna. Os trocadores de calor dimensionados possuem uma
razoavel folga em relagdo ao calor requerido pelas trocas térmicas do sistema.

Com base nesses dados de engenharia podemos observar que toda a unidade
possui flexibilidade para operar em condi¢des mais severas ou com uma vazao de alimentagao

maior do que a escolhida para este projeto (5 kg/h).
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6. CONCLUSOES

Com a realizag¢do desse trabalho, concluiu-se que todos os detalhes de separacao
do processo descrito dependem profundamente das condi¢des termodindmicas das correntes
de entrada e saida e que por essa razao, alguns detalhes de operacao e de projeto da unidade
de separagao nao podem ser melhorados acima de um limite maximo, geralmente determinado
por relagdes termodindmicas.

Percebeu-se que para sistemas de destilagdo de misturas multicomponentes, o
esforco de célculo necessario para a determinagdo das correntes de saida € enormemente
maior do que para sistemas binarios € que por esse fato, na maioria dos casos, técnicas
computacionais sao atreladas ao estudo do processo para torna-lo mais rapido e eficiente.

Concluiu-se também que quanto maior o vacuo aplicado ao sistema de destilagdo,
menor ¢ o calor necessario para aquecer a alimentagdo a fim de se conseguir uma corrente de
destilado com uma determinada pureza.

Com a variacdo do prato de alimentagdo da coluna, percebeu-se que para vacuos
menores, as variagdes na composi¢ao da corrente de destilado ocorrem em temperaturas mais
altas enquanto que para vacuos mais fortes, as principais variacdes de composi¢do do
destilado ocorrem quando a operagao ¢ realizada a maiores temperaturas.

Percebeu-se também que a melhores condig¢des de operagcdo do sistema em andlise
sdo de uma pressdo de 25 mmHg e uma temperatura de 110°C e que nessas condicdes de
operagdo, variacdes na razdo de refluxo entre os valores de 1 e 1,8 ndo afetam
significativamente a pureza do destilado obtido.

Por fim, conclui-se que o maior valor de recuperacdo final de glicerina na corrente
de destilado ocorre quando o sistema ¢ operado em condi¢des intermediarias de temperatura e
pressao e que condicdes extremas devem ser evitadas, porque nesse caso a pureza da glicerina
final obtida ndo ¢ compensada pelas grandes perdas de material que ocorrem durante o

processo.
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7. SUGESTOES DE TRABALHOS FUTUROS

Como sugestao de trabalho futuro, pode ser citada a realizacdo de uma analise de
custo da unidade piloto dimensionada com o intuito de sugerir mudangas operacionais que
possam tornar o processo financeiramente mais atrativo.

Outro campo a ser explorado compreende a elaboragdo de um fluxograma
otimizado do processo, o qual apresente detalhes de integracdo madssica e energética. Em
paralelo, andlises de custo desses novos fluxogramas devem ser realizadas para identificar
quais dessas mudancas pertinentes a integracdo do processo acarretariam numa economia
financeira efetiva.

Por fim, um estudo de impacto ambiental deve ser realizado para compreender

quais detalhes do processo sdo criticos em relacdo a geracdo de rejeitos e elaborar solugdes

ambientalmente corretas para a disposi¢ado final das correntes de rejeito do processo.
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8. ANEXOS

Como dito anteriormente, a maioria dos equipamentos presentes da planta
piloto de destilagdo de glicerina ndo foram dimensionados diretamente nos simuladores de
processo, pois seriam feitas adaptagdes ao projeto de processo inicialmente apresentado.

A seguir, apresentamos os dados dos equipamentos que foram de fato

dimensionados para a planta piloto em questao.

8.1. Vaso Separador Flash

Vaso Separador Flash

Func¢ao: Tanque Flash
Material: Aco inox 316L
Orientagdo: Vertical
Volume util: 1,62 L
Volume total: 49L
Dimensdes: @ =130 mm. H (liquido) = 130 mm. H (costado) = 390 mm.

Calculo do volume:
Vazdo massica de fase Glicerinosa = 6 kg/h
. . Vazio volumétrica de fase éster = 6 kg/h / 1.26kg/L =4.88 L/h
Memorial de cilculo:  Tempo de residéncia = 0,333 h (20 min)
Volume 1til do tanque = 4.88L/h * 0,333h=1,62 L
Considerando um volume util de 33%:
Volume total do tanque =1,62 L /33% =4,9L (4,9L)
Tampos: Conicos
Instrumentos: Sensor de nivel
Acessorios: Bicos aspersores (um suporte com dois bicos); demister.
Altura da alocacao dos
bicos:

OBS.: Equipamento sob vacuo de 0,08 bar

Localizagao: %) Funcio
Superior 12,7mm Entrada fase éster
Bocais: .
Superior 12,7mm Saida de vapores — vacuo (0,08 bar)

Inferior 25,4mm Saida biodiesel




8.2. Coluna de Destilacao
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Funcio:

Tipo:

Material da torre:
N° HETP

Altura da coluna:
Fluido:

Numero de Estagios:
Tampos:

Suporte:

Instrumentos:

OBS.:

Bocais:

Coluna de Destilacao
Destilagdo de Glicerina
Torre com Recheio
Ago Carbono
2
1200mm + 500mm(fundo) + 300mm(topo)
Glicerol
2
Torisféricos
Pés apoiados no chio
Sensor de pressdo, nivel e temperatura

Necessario suportar alto vacuo (tendendo a 0 — 4.10* mmHg);
Havera isolamento em toda coluna.

Localizacio 4] Func¢io
Superior 12,7mm Saida vapor ésteres
. Entrada biodiesel
Lateral superior 25,4mm Com tubo pescador
Lateral superior 25 4mm Entrada prod. fundo CD3102
Com tubo pescador
Inferior 12,7mm Saida fase pesada
Lateral inferior 60mm Entrada vapor refervedor

8.3. Trocadores de Calor

Condensador de vapores do Flash

Nimero de trocadores em série/paralelo:

Dados gerais
Classe/Tipo: R/AEU
Diametro interno da carcag¢a: 150 mm
1/1
Numero de tubos: 17
400 mm

Comprimento de cada tubo:

Diimetro interno/externo dos tubos:

15,748 mm / 19,05 mm

Passo dos tubos:  Triangular
Espacamento entre tubos: 23,81 mm
Nimero de passagens nos tubos: 1
Numero de chicanas: 1
90 mm

Espacamentos entre chicanas:



Porcentagem fracionada das chicanas:

25% do diametro

Dados de transferéncia de calor

Area de transferéncia efetiva:

Area de transferéncia requerida:
ATML:

Coeficiente global calculado/servigo:
Calor trocador calculado:

Calor trocado requerido:

Excesso:

0,32 m?

0,10 m?

18,67

4,64 kcal/h.m?.°C / 1,43 kcal/h.m?.°C
117,17 kcal/h

36,20 kcal/h

223,71 %
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Condensador da coluna de Destilaciao

Classe/Tipo:

Diametro interno da carcaga:
Numero de trocadores em série/paralelo:
Numero de tubos:

Comprimento de cada tubo:
Didmetro interno/externo dos tubos:
Passo dos tubos:

Espacamento entre tubos:

Numero de passagens nos tubos:
Numero de chicanas:

Espacamentos entre chicanas:

Porcentagem fracionada das chicanas:

Dados gerais
R/AEL

150 mm

2/1

16

500 mm

15,748 mm / 19,05 mm
Quadrado

23,81 mm

1

7

50,80 mm

25 % do diametro

Dados de transferéncia de calor

Area de transferéncia efetiva:

Area de transferéncia requerida:
ATML:

Coeficiente global calculado/servigo:
Calor trocador calculado:

Calor trocado requerido:

Excesso:

0,76 m?
0,15 m?
113,27

137,10 kcal/h.m2.°C / 27,56 kcal/h.m2.°C

49581,31 kcal/h
9968,15 kcal/h
397,40 %
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