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RESUMO

A destilacdo ¢ uma das operacOes unitarias de separacdo mais utilizadas na Engenharia
Quimica, tendo como forca motriz a volatilidade relativa entre os componentes. Essa
diferenca de volatilidade faz com que o vapor produzido por uma mistura liquida possua
0S mesmos componentes da alimentagcdo, mas em fracbes molares diferentes. Havendo
entdo a transferéncia simultanea de massa do liquido pela vaporizacédo e do vapor pela
condensacdo, ocorre um aumento da concentracdo do componente mais volatil no vapor
e do componente menos volatil no liquido. A separagéo entre o liquido e o vapor ocorre
por diferenca de gravidade, sendo entdo uma operacdo complexa. Apesar de as destilagoes
binarias terem pouca aplicacdo industrial, o projeto dessas colunas envolve uma extensa
sequéncia de calculos e é fundamental para entender os principios aplicaveis a outras
operacdes unitarias e no ensino de Engenharia Quimica. O método mais comum para
projetar colunas de destilagdo em processos binarios € o método de McCabe-Thiele. Este
método, apesar de classico e amplamente utilizado, requer varios procedimentos graficos,
0 que implica a ocorréncia de erros de paralaxe e erros de aproximacdo que podem
influenciar na acuracia dos resultados. Assim, este trabalho teve como objetivo
desenvolver um codigo capaz de calcular computacionalmente todos os parametros do
projeto, por meio da linguagem de programacdo do Excel - o Visual Basic for
Applications (VBA), de uma coluna de destilagéo binaria usando o método de McCabe-
Thiele. Apos a elaboracdo do cddigo, foram realizados testes comparativos a fim de
verificar a funcionalidade e aplicabilidade do programa. Para validacdo dos resultados
foram utilizados exemplos propostos na literatura. Dentre esses exemplos, foi feita a
estimativa das vazbes de topo e fundo de uma coluna, para diferentes condicdes de
alimentacdo. Para alimentacédo de liquido saturado, o erro encontrado foi de 0,25% para
a vazdo de produto de topo e 0,33% para a vazdo de produto de fundo. Os valores de
namero de estagios e prato de alimentacdo encontrados através do codigo desenvolvido,
para as trés condi¢Bes de alimentacdo, se mostraram préximos aqueles reportados na
literatura. Além das vazbes, o codigo desenvolvido permite a determinacdo do diametro
da coluna. Comparando o resultado obtido neste trabalho com a literatura, observou-se
uma ligeira discrepancia de 0,44%. Essas diferencas, que se mostraram muito pequenas,
podem estar relacionadas ao truncamento de resultados da literatura, ou a paralaxe na
leitura de graficos. Assim, o codigo desenvolvido foi capaz de realizar com eficiéncia e
confiabilidade os célculos referentes ao dimensionamento de colunas de destilacdo
binarias.

Palavras-chave: Coluna de destilacdo; Processos de Separacdo; Destilacdo Binaria;
Excel.



ABSTRACT

Distillation is one of the most used unitary separation operations in Chemical
Engineering, having as a driving force the difference in relative volatility between the
components. This difference in volatility makes the steam produced by a liquid mixture
have the same components as the food, but in different molar fractions. Then, with the
simultaneous transfer of mass of the liquid by vaporization and of the vapor by
condensation, there is an increase in the concentration of the most volatile component in
the vapor and the least volatile component in the liquid. The separation between the liquid
and the vapor occurs due to a difference in severity, and is therefore a complex operation.
Although binary distillations have little industrial application, the design of these columns
involves an extensive sequence of calculations and is fundamental to understand the
principles applicable to other unit operations and in the teaching of Chemical
Engineering. The most common method for designing distillation columns in binary
processes is the McCabe-Thiele method. This method, despite being classic and widely
used, requires several graphic procedures, which implies the occurrence of parallax errors
and approximation errors that can influence the accuracy of the results. Thus, this work
aimed to develop a code capable of computationally calculating all the parameters of the
project, using the Excel programming language - Visual Basic for Applications (VBA),
from a binary distillation column using the McCabe- Thiele. After drafting the code,
comparative tests were carried out to verify the program's functionality and applicability.
To validate the results, examples proposed in the literature were used. Among these
examples, the top and bottom flows of a column were estimated for different feeding
conditions. For saturated liquid feed, the error found was 0.25% for the top product flow
and 0.33% for the bottom product flow. The values of number of stages and feeding plate
found through the developed code, for the three feeding conditions, proved to be close to
those reported in the literature. In addition to the flow rates, the code developed allows
the determination of the column diameter. Comparing the result obtained in this work
with the literature, a slight discrepancy of 0.44% was observed. These differences, which
proved to be very small, may be related to the truncation of results in the literature, or to
parallax in the reading of graphs. Thus, the developed code was able to perform efficiently
and reliably the calculations related to the dimensioning of binary distillation columns.

Keywords: Distillation column; Separation Processes; Binary Distillation; Excel.
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1 INTRODUCAO

Devido ao crescente desenvolvimento da ciéncia ao longo das décadas, todo
conglomerado cientifico, incluindo engenheiros quimicos, buscaram entender, por meio
de teorias mateméticas, como calcular e prever o desempenho de plantas de
processamento sem a necessidade de uma experimentacdo de custo elevado, onde os
custos de médo de obra eram mais altos, tornando matérias-primas e plantas industriais
responsaveis pelo maior percentual de custos nas industrias quimicas, do que em outros
setores (DA SILVA et al., 2018).

Uma das operacOes de separacdo mais utilizadas na Engenharia Quimica e na
industria, é a destilacdo. O processo ocorre atraves da separacdo dos constituintes com
base na diferenca de volatilidade. A alimentacdo se d& por uma mistura liquida, e logo
em sequéncia uma fase vapor, que usualmente possui 0S mesmos componentes, mas em
quantidades moderadamente diferentes. O liquido se encontra em seu ponto de bolha e o
vapor de equilibrio em seu ponto de orvalho, havendo assim uma transferéncia simultanea
de massa do liquido pela vaporizacdo e do vapor pela condensagdo. Além disso nao é
preciso adicionar nenhuma substancia para efetivar a separacdo, exceto em situagoes
azeotropicas, visto que o processo envolve a vaporizacdo e a condensacdo da mistura,

sendo apenas necessarias grandes quantidades de energia (FOUST et al., 1982a).

O oxigénio utilizado na fabricacdo de aco, aplicagcbes médicas e foguetes € obtido
pela destilacdo do ar que foi previamente liquefeito e o petroleo cru que é separado
inicialmente em diversas fracdes em colunas de destilacdo com alto nimero de estagios,
sdo alguns exemplos de aplicacbes da destilacdo e mostram a ampla diversidade que a

mesma possibilita em um industria (FOUST et al., 1982a).

A coluna de destilacdo € o equipamento que promove o contato entre as fases e
proporciona a transferéncia de massa e calor entre correntes liquidas e de vapor saturadas.
Assume-se que as duas fases presentes em cada prato se encontram em equilibrio, devido

ao processo de transferéncia de massa e calor sofrido por elas (MORIIZUMI, 2012).

O Meétodo de McCabe-Thiele é o método de projeto mais usado para colunas de
destilacdo que tratam sistemas binarios (MCCABE; SMITH; HARRIOTT, 1993) Tal
método utiliza o diagrama de equilibrio, que consiste no estabelecimento de balancos
massicos nas sessdes de retificagdo e esgotamento da coluna e na utilizacdo da curva de

equilibrio para descrever o equilibrio entre o liquido e o vapor em cada prato teorico. Os
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balangos massicos sao representados por linhas retas no diagrama de equilibrio Linha de
Operacdo de retificagdo, constituindo-se de balangos méassicos a sessédo de retificagdo e
Linha de Operagdo de esgotamento, constituindo-se de balancos massicos a zona de

esgotamento.

A destilagdo binaria tem seu valor atrelado ao fator didatico, visto que os conceitos
abordados neste processo sdo similares a tantos outros processos quimicos utilizados na
industria. O diagrama de McCabe-Thiele é gerado de forma manual, estando sujeito a
muitos erros de paralaxe, podendo ocasionar uma resposta imprecisa para determinado
problema, atrapalhando assim a compreensdo do sistema como um todo na industria.

Sendo assim, € possivel enxergar uma grande oportunidade ao se criar um
programa utilizando o Excel, visto que tal software é extremamente acessivel e apresenta
uma linha de aprendizado recompensadora através da sua linguagem de programacao
(Visual Basics for Applications - VBA), o qual seria capaz de gerar tal diagrama, através
do célculo computacional dos parametros de projeto, de maneira facil e &gil, frente a
outras linguagens de programacdo menos acessiveis, além de permitir a analise de mais
dados, devido a maior complexidade do ambiente criado.

1.1 Objetivo Geral do Trabalho

Este trabalho teve como objetivo o desenvolvimento de um codigo no Excel
utilizando a ferramenta VBA (Visual Basic for Applications) que seja capaz de determinar
um diagrama de McCabe-Thiele, que contenha todas informacdes necessarias para o

projeto e andlise de uma coluna de destilac&o.

1.1.2 Objetivos especificos

Os objetivos especificos deste trabalho foram:
- Guiar a experiéncia do usuario com intuito de fornecer os meios necessarios para
projetar uma coluna de destilacdo e, assim, gerar resultados como as vazfes de produto
de topo e produto de fundo;
- Fornecer um diagrama de McCabe-Thiele, onde todas Linhas de Operacao seréo obtidas
computacionalmente, diminuindo as chances de erro de paralaxe;
- Encontrar um namero 6timo de estagios ideais para a coluna;
- Avaliar a confiabilidade e precisdo do programa desenvolvido no Excel através da

comparagdo com Exemplos resolvidos de McCabe et al. (1993).
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2 REFERENCIAL TEORICO
2.1 Historia

Historicamente, considera-se que a destilagdo foi desenvolvida pelos alquimistas
alexandrinos a partir de técnicas laboratoriais para se operar sobre a matéria, de modo a
aperfeicoa-la, reproduzindo o que se acreditava ocorrer na natureza. Assim sendo,
pressupunha-se que os conhecimentos obtidos atraveés da alquimia permitiam ao adepto
controlar as forgas naturais, por isso, essas poderosas experiéncias eram consideradas
divinas e sagradas, devendo ser mantidas em segredo. O processo de destilagdo
provavelmente foi concebido nesse contexto, contudo, s6 muito tempo depois o termo
destilacdo seria empregado para identificar exclusivamente esse processo especifico.
Ainda no inicio da idade moderna, o termo destilar abrangia 0s processos em que se
observava gotejamento, incluindo, portanto, fusbes e até mesmo filtracdes (CORTEZ,
2009).

No momento atual, tem-se conhecimento de que a destilacdo é um processo
caracterizado por uma dupla mudanca de estado fisico, e esta baseado na relacdo entre a
composicdo do vapor em equilibrio com a(s) fase(s) liquida(s) de uma mistura, ou seja,
sua forca motriz € a diferenca de volatilidade entre os componentes dessa mistura. Este é
0 processo mais empregado nas inddstrias quimicas e petroquimicas e em escala
industrial, é realizado em colunas de destilacdo, grande equipamentos compostos por uma
série de pratos ou bandejas, comumente chamados de estagios (ITO, 2002).

2.2 Importéancia do Processo de Destilacdo

Como mencionado anteriormente, a destilacdo € um processo de separa¢do muito
conhecido, e muito utilizado nas industrias, mas como processo binario, tem pouca
aplicacdo industrial. Sobretudo, os fundamentos da destilacdo com apenas dois
componentes sdo aplicaveis a outras opera¢fes unitarias similares, como adsor¢do e
absorcéo, e em processos multicomponentes reais.

Ainda assim, a destilacdo é uma dentre as principais operacdes de separacdo
estudadas ao longo do curso de graduagdo em Engenharia Quimica e empregada nos
setores industriais. Em industrias que fazem uso do processo, 0 mesmo ocorre dentro das
colunas/torres de destilagéo.

Em usinas sucroalcooleiras, por exemplo, o processo é utilizado para obtencéo de
alcool hidratado, buscando obter valores proximos a 96 °GL e, alcool anidro, com valores
superiores a 99 °GL, sendo ambos produtos obtidos através da destilacdo do vinho,

solucdo hidroalcoolica resultante da fermentacdo do mosto, que € a mistura agucarada
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destinada a uma fermentacao alcodlica. De maneira concisa, 0 vinho € alimentado em
uma coluna de destilagdo, que tem como produto de topo o flegma, um concentrado
alcodlico que varia entre 86 e 95 °GL, e este é alimentado em uma segunda coluna de
destilacdo, onde o produto de topo é o alcool hidratado a 97 °GL aproximadamente.

Ainda na industria de acucar e alcool, as colunas de destilacdo podem ser
utilizadas para realizar o processo de destilacdo azeotrépica ou destilacdo extrativa,
situacdo que ocorre quando um aze6tropo € formado na mistura que se deseja separar,
apresentando ponto de ebulicdo constante que nao varia com o grau de ebulicdo. Para
fazer a separacdo via destilacdo azeotropica, ocorre a adi¢do de um terceiro componente,
na mistura hidroalcéolica, que apresenta ponto de ebulicdo menor que 0s componentes
binarios. Ja no processo de destilagdo extrativa, um desidratante é alimentado no topo da
coluna, absorve e arrasta a &gua para a base da coluna e os vapores de alcool anidro saem
pela parte superior, onde o alcool é condensado e enviado para armazenamento nos
reservatorios (LOPES, 2011).

Outro setor industrial onde o processo de destilagdo € utilizado e tem papel
importante sdo as refinarias de petroleo, onde a destilacdo fracionada tem a finalidade de
transformar o petréleo em misturas mais simples, chamadas de fragGes. Assim, o petroleo
é submetido a um aquecimento suficiente para que ocorra a vaporizagdo e 0 vapor
formado é alimentado na coluna de destilacéo, sendo condensado a cada passagem pelos
pratos. O gas de saida é a fracdo mais volatil do petréleo, conhecido como GLP (gas de
cozinha). O produto residual da destilacdo, geralmente, é enviado a outra coluna que
opera a vacuo, e os produtos finais daqui podem ser lubrificantes ou destinados para
produto final, como asfalto (DIAS; QUAGLINO, 1993) (MORAIS, 2014).

2.3 Normas

Para garantir o bom funcionamento e adequacdo as normas de seguranca, as
colunas de destilacdo devem seguir algumas Normas Técnicas (NR). No caso dessa
operagdo unitaria, ela se enquadra na sessdo “Vasos de Pressao” da NR-13. Segundo a
norma, 0s vasos de pressdo podem conter liquidos, gases ou misturas destes, situa¢do em
que se encontram as torres de destilacdo, sendo alimentadas por liquidos, gases ou uma
mistura dos dois e tendo como produto no topo da coluna uma corrente gasosa e no fundo
da coluna uma corrente liquida. De acordo com a CLT, a Lei n° 6.514, 23 de dezembro
de 1977, regulamenta que a norma pode ser aplicavel também a equipamentos instalados
em ambientes nduticos como navios e plataformas de exploracéao e producédo de petroleo,

caso ndo exista outra legislacdo contraria (DUTRA, 2001). O processo de destilacdo
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ainda é citado na NR quando se fala sobre o que o Relatério de Inspecéo deve conter. No

topico “Tipo do vaso de pressdo”, o mesmo pode ser classificado como coluna de

destilacéo, se for o caso (DUTRA, 2001).

2.4 Tipos de Colunas

O tipo mais simples de equipamento em que se pode ocorrer 0 processo de
destilacdo é o chamado tanque Flash. Esse processo é caracterizado por vaporizar
parcialmente uma mistura liquida em um Unico estagio, podendo, assim, obter a parte
vapor e a liquida residual em equilibrio. As fases liquidas e vapor sdo entdo separadas
(MCCABE; SMITH; HARRIOTT, 1993).

O segundo tipo de coluna que podemos encontrar nas plantas industriais, é a
coluna de pratos. A coluna de pratos é caracterizada por possuir diversos andares
responsaveis, na operacgdo liquido-gas, pelo escoamento da fase liquida e ascendéncia da
fase gasosa, que se dispersa no liquido. Essa operacdo pode ser feita por pratos perfurados,
pratos com valvulas e pratos com borbulhadores ou campanulas (MCCABE; SMITH;
HARRIOTT, 1993).

O ultimo tipo de coluna a ser citado é a coluna de recheio, onde o liquido escoa

pelo recheio entrando em contato com o gas que flui em direcéo ao topo.

2.4.1 Pratos Perfurados

Nos pratos perfurados a fase gasosa se espalha na fase liquida ao passar pelas
perfuracdes das bandejas, maximizando os processos de transferéncia de massa. Os pratos
sdo placas dispostas no sentido horizontal ao longo da coluna, visando criar um acimulo
de liquido naquele local e sua construcdo em furos permite que o vapor ascendente
borbulhe no liquido retido no prato. A Figura 1 ilustra o funcionamento de uma coluna

de pratos.
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Figura 1 - Esquema de uma coluna de pratos.

Downcomer
/_,\"_"\
P
e —_ Weir
/_;__ —_— -~
l — T %
e
@ 5|
oloe
L]
el Oo 0
- N .
Lo —~ o
‘/f—_( . Froth_\ — 0 ®
T =] e
//_ N
i Underflow weir —»]

Fonte: MCCABE; SMITH; HARRIOTT (1993).

Segundo a Figura 1, o liquido escoa sobre o prato e passa sobre o vertedouro (weir)
descendo pelos downcomers, que levam o0 mesmo para o prato inferior. Em cada prato
tem-se o escoamento com fluxo contracorrente do liquido com o vapor e essa
consideracao é feita para toda a coluna. Usualmente, cada downcomer ocupa de 10 a 15%
da é&rea da secdo transversal da coluna, deixando 70 a 80% da area da coluna destinada ao
borbulhamento de vapor (contato liquido-vapor) (GEANKOPOLIS, 2005), suposi¢do

esta que foi utilizada no presente trabalho para calculo do diametro da coluna.

A velocidade do vapor que passa na regido perfurada dos pratos deve ser alta o
suficiente para que ocorra geracdo de espumas no prato, por meio de uma mistura
vigorosa do liquido e do vapor, aumentando a area superficial para a transferéncia de
massa e inviabilizando o escoamento do liquido pelos furos, dado que 0 mesmo deve

escoar pelo downcomer.

2.4.1.1 Condicdes de Operacao para Pratos Perfurados

Em situacdes de baixa velocidade de vapor, a queda de pressdo ndo é grande o
suficiente para prevenir que o liquido escoe através dos furos para o prato de baixo,
situacdo denominada gotejamento (weeping), resultando em uma menor eficiéncia do
processo, ja que ha um menor contato liquido-vapor, resultante da menor transferéncia de
massa. J& em situacdes em que a velocidade de vapor € muito alta, 0 mesmo arrasta gotas

de liquido com ele, fazendo com que a queda de pressao no prato seja muito grande e o
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liquido no downcomer néo consiga escoar para o0 prato de baixo, ocorrendo downcomer
flooding (inundacéo do prato) (MCCABE; SMITH; HARRIOTT, 1993).

2.4.2 Pratos com Borbulhadores

Borbulhadores permitem o escoamento minimo de liquido pelo canal do gas, ou
seja, impedem que o liquido obstrua a passagem de gas, 0 que faz com que 0 mesmo seja
melhor distribuido na fase liquida. Os borbulhadores também promovem uma eficiéncia
constante na passagem das substancias, no entanto, séo relativamente caros, sendo muitas
vezes substituidos por pratos com valvulas (SEADER; HENLEY; ROPER, 1998).

2.4.3 Colunas de Recheio

Este tipo de coluna se destaca pela diversidade de opcGes de modelos de recheios.
Dependendo da pressao e velocidade empregada, é necessario um modelo de recheio que
apresente maior &rea superficial, afim de favorecer a transferéncia de massa entre o
liquido e o vapor, ou entdo, dependendo das propriedades do fluido é possivel escolher
um recheio com um material mais resistente, como é o caso em operacdes com fluidos
corrosivos, onde se utiliza recheios de ceramica (GEANKOPOLIS, 2005). As torres de
recheio s@o empregadas, geralmente, quando se tem coluna com didmetros pequenos,
operacdes com valores baixos de pressdo e necessitam de distribuidores e redistribuidores

de liquidos durante a passagem na coluna.

2.5 Equilibrio Liquido-Vapor

Devido ao fato de que as composi¢bes de equilibrio entre duas fases serem
frequentemente muito diferentes entre si, € precisamente esta diferenca que possibilita a
separacdo de misturas através de destilacdo, extracdo e de outras operacfes de contato
entre fases. O conceito de Estado de Equilibrio de um sistema é muito importante, ja que
todos 0s processos espontaneos que ocorrem na natureza tendem a dissipar os gradientes
do sistema ou as forgcas motrizes que causam transferéncias e, assim, direcionar o sistema
ao estado de equilibrio (COELHO, 2011).

Para uma mistura binaria do tipo A+B a pressao do sistema pode ser descrita de

acordo com a lei das pressdes parciais de Dalton, ilustrada pela Equagéo 1 a seguir.
P =p4+pp = Pyxy+ Ppxp = Pyxy + Pg(1 —xy) 1)

Em que P é a pressdo de operacdo do sistema,p, é a pressdo parcial do

componente A na fase vapor, pg € a pressao parcial do componente B na fase vapor P,
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é a pressao de vapor do componente A puro na fase liquida, x, é a fracdo molar do
componente A, Py é a pressao de vapor do componente B puro na fase liquida e x; € a
fracdo molar do componente B, onde todos esses dados estdo a uma determinada

temperatura.

Ao se utilizar a lei de Raoult e substituir a Equacéo 1 nela, temos a Equacao 2

abaixo, que é a composicao da fase vapor.

P
ya = B4 = Iz @)

Ao se utilizar a Equagdo 2 para diferentes temperaturas, é possivel confeccionar o
diagrama de equilibrio y vs x, que pode ser visto na Figura 2. E importante dizer que para
uma mistura binéria, quanto maior for a distancia entre a curva de equilibrioe aretay =
x maior serd a volatilidade relativa (a) e, consequentemente, mais facil serd feita a

separacao por destilagéo.
Figura 2 - Diagrama y vs X
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Fonte: MCCABE; SMITH; HARRIOTT (1993).
A Equacéo 3 define a para um sistema binério.

_ ya /XA _ YA /xA
’ "/ (1_yA)/ (1-x4)

(3)

ay

Em que y, é a fracdo molar do componente A na fase vapor, x, é a fracdo molar
do componente A na fase liquida, yz é a fracdo molar do componente B na fase vapor e

xp € a fracdo molar do componente B na fase liquida.
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O fato da volatilidade relativa a,z poder ser constante em uma faixa de
temperaturas, aléem de que, a separacéo por vaporizacao sé pode ser realizada se ayz > 1
e que quanto maior a,z mais facil ocorrera a separacdo da mistura, sdo pontos importantes
a serem lembrados (MCCABE; SMITH; HARRIOTT, 1993). Assim, ao manipular a
Equacdo 3 de forma a isolar a fracdo molar de vapor, tem-se a Equacéo 4, a qual foi usada
no presente trabalho para criar o diagrama de equilibrio liquido-vapor, utilizado para
elaboracdo do diagrama de McCabe-Thiele.

ax

Y = Triai (4)

- 1+(a-1)x

Em que x é o componente mais volatil na fase liquida e y € o componente mais
volatil na fase vapor. Pode-se também utilizar a lei de Raoult a fim de expressar a
volatilidade relativa em termos da pressao de vapor dos componentes da equacgéo, o que

pode ser visto a seguir na Equacéo 5.

Ppx
yA/xA _ A A/PXA _ Py

B = yB/xB - PBxB/Px - aAB - PB (5)
B

ay

Como P, e Pz séo as pressOes de vapor dos componentes A e B a uma dada
temperatura, fez-se uso da Equacdo de Antoine, que pode ser vista como a Equacao 6,
utilizada no trabalho com a temperatura de saturacéao isolada, para se obter os valores das

pressdes de vapor dos componentes.

sat — _i — B _
In P =4 T+c T= A—In psat ¢ (6)

Em que A, B e C sdo conhecidos como constantes da Equacdo de Antoine.

2.6 Destila¢do Continua com Refluxo

Uma tipica coluna de destilacdo é composta pelo prato de alimentagéo, pela se¢do
de retificacdo, composta por todos os pratos acima do prato de alimentacdo e pela secdo
de esgotamento, composta pelo prato de alimentacdo e os demais pratos abaixo. Além
disso, hd um condensador, que funciona como um trocador de calor, onde sua principal
funcdo é resfriar os vapores provenientes da coluna, e um refervedor, que € responsavel
por vaporizar parte da corrente liquida na base da coluna, retornando esse vapor para a
mesma (SEADER; HENLEY; ROPER, 1998). Todos os componentes citados e outros

equipamentos auxiliares podem ser vistos na Figura 3 abaixo.
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Figura 3 - Esquema simplificado de uma coluna de destilacao.
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Fonte: MCCABE; SMITH; HARRIOTT (1993)

A seguir seguem-se o0s balangos materiais necessarios para estudo e

dimensionamento de uma coluna de destilacéo.

2.6.1 Balangos Materiais
Para melhor entendimento das constantes a serem utilizadas, a Figura 4 servira

como auxilio para tal.

Figura 4 - Coluna de destilacdo dividida em superficies de controle.
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Em favor de um desenvolvimento mais claro, foram escolhidos F como vazao de
alimentacdo, com concentragdo Xxr, D como corrente de produto de topo, com

concentracdo xp e B como corrente do produto de fundo, com concentracao Xeg.

Para um balango de massa em toda coluna em estado estacionario e para o

componente mais volatil temos as Equacfes 7 e 8 mostradas a seguir.
F=D+B (7)
FxF = DxD + BxB (8)

A taxa molar D pode ser obtida ao fazer um balango material em torno do
condensador e do acumulador, ou por meio de um balango na primeira superficie de
controle, no topo da coluna. Para tal, considera-se que os valores de D e Dxp sdo
constantes na secao superior da coluna. Tais balancos aparecem na forma das Equacdes
9 e 10 a seguir.

Vo=Ly+D D=V, —Lg (©)
Vi1 =Ly +D =D = Vi1 — Ly (10)

Em que V, é correspondente a corrente que deixa a coluna pelo topo e L, é a
corrente liquida que retorna para a coluna, conhecida também como refluxo. O subscrito

n é referente a secdo de retificacdo.

O mesmo raciocinio pode ser usado para a taxa molar B, ao se fazer um balanco
material no refervedor ou na superficie de controle inferior. As Equagdes 11 e 12 ilustram

tal cenario.
Lb:Vb+B_)B:Lb_Vb (11)
Ly =Vms1+B =B = Ly = Vs (12)

Em que L, é a corrente que deixa a coluna pela parte inferior e V}, é a corrente de
vapor que retorna para a coluna por meio do refervedor. O subscrito m é referente a se¢éo

de esgotamento.

Todas as 4 equagOes mostradas anteriormente podem ser escritas em termos do

componente mais volatil da operacdo. Tem-se entdo as Equacdes 13 e 14.

Dxp = VoVa — LaXa = Vag1Yns+1 — LnXp (13)
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Bxg = Lpxp — Vp¥p = LinXm — Vins1Ym+1 (14)

Em que y, é a fracdo molar da corrente V,, x, é a fracdo molar da corrente L,
Yn+1 € @ fracdo molar da corrente V., 1, x,, € a fracdo molar da corrente L,,, x;, € a fragdo
molar da corrente L,, vy, é a fragdo molar da corrente V,, x,,, é a fracdo molar da corrente

L., € ym+1 € afracdo molar da corrente V,,, ;.

2.6.2 Linhas de Operacéo

Visto que a coluna de destilacdo tem duas sec¢des, existem duas linhas de operagédo
que descrevem o comportamento da mistura. A partir de um balango de massa na
superficie de controle superior em funcdo de y,,;, tem-se a Equacdo 15 mostrada a

sequir.

Ly . + Dxp
n
Vn+1 Vn+1

Vat1Yne1 = LuXn + DXp > Yn4q = (15)

Nota-se que a Equacdo 15 toma forma de uma equacdo da reta, do tipo
y = ax + b, fazendo com que a inclinacdo da reta seja a razao entre as taxas molares de
liquido e vapor na secio de retificacdo. E adequado eliminar V., da Equacio 15, usando

a Equacdo 10, resultando na Equacdo 16, mostrada a seguir.

L Dxp
“—x, +
Lp+D Lp+D

(16)

Yn+1 =

Diante de um balanco de massa na superficie de controle inferior em funcao de

Ym+1, tem-se a Equacdo 17 mostrada a seguir

L Bxp

LypyXm = Bxg + Vipi1Yme1 = Yme1 = v Xm — v (17)
m+1 m+1

Mais uma vez a equacao da linha de operacéo toma forma de uma equacao da reta,
nos mesmos moldes da Equacdo 15, verificando-se que a inclinacdo da reta é a razdo entre
as taxas molares de liquido e vapor na secdo de esgotamento. E oportuno eliminar o termo
Vm+1 da Equacdo 17, a partir da Equagéo 12, resultando na Equacdo 18, que pode ser

vista a seguir.

Ly Bxp
— X — 18
VYm+1 = L.—Bg~ m L. —B ( )

No caso de misturas ideais, pode-se considerar que as taxas molares de vapor e
liquido séo constantes, tanto na secdo de retificacdo, quanto na secdo de esgotamento,

propiciando a consideracdo de que as Linhas de Operacgéo sdo constantes. Assim, L,,_; =
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L,~L,=LeV, =V, =V, =V podendo-se assumir que as taxas molares na parte
superior da coluna sejam L e V. Além disso, L, = L, = L, = LeV, = V. = V) =
V, assumindo-se que L e V sdo as taxas molares na parte inferior da coluna. Ademais,
pode-se omitir 0s subscritos n,n+1,m e m+1 das equagbes apresentadas

anteriormente.

2.6.2.1 Razé&o de Refluxo

Refluxo € a corrente liquida que retorna para a coluna apds ser gerada pelo
condensador, um equipamento que atua como um trocador de calor presente no topo da
coluna, que usa um fluido de resfriamento, normalmente agua ou ar em temperatura
ambiente ou ndo, para a condensacdo do vapor efluente do topo da coluna. A outra
corrente gerada pelo condensador, que ndo retorna para a coluna, é o Destilado, produto
de interesse da operacdo. A corrente de refluxo se mostra muito importante para o
processo, pois o liquido descendente promove um resfriamento necessario para condensar

0 vapor que sobe, aumentando a eficiéncia da coluna de destilacdo (CORTEZ, 2009).

Assim, a analise de desempenho e o projeto de colunas de destilacdo fica mais
simples com a definicdo, a partir da secdo de retificacdo da coluna, de uma variavel

chamada razdo de refluxo, dada por R, que pode ser vista na Equacéo 19.

E valido ressaltar mais uma vez a importancia da razdo de refluxo, pois ela é uma
variavel operacional que pode ser ajustada para fornecer uma quantidade de destilado

determinada pelo operador da coluna, com 0 menor consumo de vapor no refervedor.

Ao considerar as taxas molares constantes na Equacédo 16 e dividir o numerador e

0 denominador da equacdo por D, tem-se a Equacéo 20.

L/ D/ x

_ _/D D*D Rp Xp

VYne1 =T 0Xn T 1D > Vn+1 = Xp (20)
5+5 B+5 Rp+1 Rp+1

A Equacdo 20 representa a Linha de Operacdo para a secdo de retificacdo e

também toma a forma de uma equacao da reta do tipo y = ax + b, onde a inclinagdo da

R
D_ @0 termo —2
Rp+1 Rp+1

reta se da pelo termo mostra onde a Linha de Operacéo intercepta o

eixo y.
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O diagrama de McCabe-Thiele apresenta uma reta diagonal, do tipo y = x,
utilizada durante o método para auxilio na obtencdo dos estagios de equilibrio. A Equacgéo
20 intercepta esta diagonal no ponto (xp, xp ), pois quando x,, = xp, tem-se a Equacdo 21

mostrada a seguir.

Rp Xp (Rp+1)xp
=—x = =x 21
Yn+1 Rp+1° P ' Rp+1 Rp+1 b (21)

O comportamento da operacdo no fundo da coluna é semelhante ao que acontece
no topo, assim, ao reescrever a Equacdo 18 para taxas molares constantes, tem-se a

Equacdo 22 mostrada a seguir.

L Bx
Ymi1 =75 %m ~ 2 (22)
A Equacdo 22 ¢é conhecida como Linha de Operacgdo para a secao de esgotamento
e, novamente, € uma equacao que se encontra na forma de uma equacéo da reta do tipo

B
—2 mostra

T . L
y = ax + b, onde a inclinagdo da mesma se da pelo termo — €otermo —

onde a Linha de Esgotamento intercepta o eixo y.

De maneira analoga a Linha de Operacdo de retificacdo, tem-se uma situacdo
especial quando x,,, = xg pois 0 ponto (xp, xz) intercepta a reta diagonal no diagrama de
McCabe-Thiele, condicéo retratada na Equagéo 23.

Ym+1 =$xm_%=%=9€3 (23)
2.6.3 Condensador e Prato de Topo
A construcdo gréafica proposta por McCabe-Thiele para o prato de topo da coluna
depende do tipo de condensador presente na mesma, podendo este ser do tipo
Condensador Total ou Condensador Parcial juntamente com um Condensador Final. A
disposigdo mais utilizada para se obter o destilado e o refluxo consiste na utilizagdo de
um Condensador Total no topo da coluna, pois quando um Condensador Parcial € usado,
o refluxo liquido ndo tem a mesma composicéo do produto de topo (MCCABE; SMITH,;
HARRIOTT, 1993).

2.6.4 Refervedor e Prato de Fundo
Existem dois tipos de refervedores que podem ser considerados os principais, 0
Refervedor Parcial e o Refervedor Estacionario. O primeiro, recebe uma corrente de

alimentacdo e uma corrente de liquido proveniente da coluna, possuindo uma saida
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liquida, que é composta majoritariamente pelo componente menos volatil, e uma corrente
de vapor, composta majoritariamente pelo componente mais volatil, que é retornado para
a coluna (STAUDT, 2007). Ao construir o diagrama de McCabe-Thiele, vé-se que o
ponto mais baixo da Linha de Operacao de esgotamento € o ponto que representa o prato
de fundo, entretanto, a mesma pode ser estendida até passar no ponto (xp, xg), fazendo
com que o Refervedor Parcial pertenca a curva de equilibrio, atuando assim como um
estagio ideal (MCCABE; SMITH; HARRIOT, 1993). J& o segundo modelo recebe uma
corrente liquida vinda da coluna que é totalmente vaporizada e retorna para a mesma
(STAUDT, 2007).

2.6.5 Prato de Alimentacéo

E no prato de alimentag&o que a mistura é alimentada na coluna. De acordo com
a condicdo térmica da alimentacdo, as taxas de liquido e vapor podem mudar. Usa-se 0
parametro q, definido como o nimero de mols de liquido saturado que é adicionado na
secdo de esgotamento, resultante da introducdo de cada mol de alimentacdo, para se

demonstrar as possibilidades da corrente de alimentacdo. A Figura 5 ilustra tais situacoes.

Figura 5 - Estado da Alimentacédo
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Fonte: MCCABE; SMITH; HARRIOTT (1993).

Em que | é a situacdo da alimentacdo de liquido sub-resfriado, representado por
q > 1,0; 1l é a situacdo da alimentacdo de liquido saturado ou na temperatura do ponto
de bolha, representado por g = 1,0; Il € a situacdo de alimentacdo da alimentagéo
composta por uma mistura de liquido mais vapor, onde 0 < g < 1,0; IV € a situacdo da
alimentacédo por vapor saturado ou na temperatura do ponto de orvalho, representado por

q = 0; eV é asituacdo da alimentagéo por vapor superaquecido, onde g < 0.

Para os casos | e V, as Equacdes 24 e 25 descrevem, respectivamente, 0

comportamento do parametro q.
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q:1+w (24)
qz—w (25)

Onde c,,, € o calor especifico do liquido, ¢, € o calor especifico do vapor, Ty € a
temperatura da alimentacdo, T, é a temperatura de bolha da alimentacdo, T, é a

temperatura de orvalho da alimentacédo e A € o calor latente de vaporizacéo.

2.6.5.1 Linha de Alimentacéo

No diagrama de McCabe-Thiele, o pardmetro q € utilizado para localizar a
intersecdo da Linha de Operacdo de retificacdo com a Linha de Operacao de esgotamento.
A contribuicdo da corrente de alimentacdo para a taxa interna de liquido é gF e a
contribuicdo da corrente de alimentacdo na taxa de vapor € (1 — q)F, entdo a taxa de
liquido na secdo de esgotamento e a taxa de vapor na secdo de enriquecimento, séo

representados pelas Equagdes 26 e 27 mostradas a seguir.
L—L=qF (26)
V-V=>0-9¢F (27)

Ao se considerar taxas molares constantes ao longo da coluna, tem-se as Equac6es
15e 17.

Como a linha de alimentacdo é a intercessdo entre as Linhas de Operagdo de
retificacdo e de enriquecimento, tem-S€ V41 = Vms1 =Y € Xp = Xpp = X. ApOS
substituir tais igualdades nas Equacdes 15 e 17 e fazer a subtragdo de uma pela outra,

tem-se a Equacdo 28, mostrada a seguir.
(V-V)y = (L—L)x + Dxp + Bxg (28)

Percebe-se a oportunidade de eliminar os termos (V — V) e (L — L) ao se utilizar
as EquacOes 26 e 27 respectivamente, e eliminar os termos Dxj, e Bxy se utilizando da

Equacdo 8, resultando-se na Equacdo 29, que pode ser vista logo abaixo.

(1—-q)Fy = —qFx + Fxg —)yz_ﬁx-l_f__}vq (29)

Nota-se que ao isolar o componente y na Equagéo 29, a mesma toma a forma de

uma equagdo da reta do tipo y = ax + b, tendo como inclinagdo o termo —fq e
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interceptando o eixo y a partir do termo 1x_—Fq. A Equacdo 29 é conhecida também como

Linha de Alimentag&o e, para que seu uso seja viabilizado, precisamos do conhecimento
de xr e do parametro q. Percebe-se que quando x = xp, a Equacdo 29 intercepta a reta
diagonal do diagrama de McCabe-Thiele, no ponto (xg, xz). Tal situacdo € ilustrada na

Equacéo 30 abaixo.

x_F _ (_q+1)xF =x (30)

A Figura 6 mostra o efeito da condicdo térmica de alimentacdo na intersecao das
Linhas de Operacdo das sec¢des da coluna de destilacao, situacdes essas que foram testadas

no presente trabalho.

Figura 6 - Atuacdo do estado da alimentacdo nas Linhas de Operacéo.

Fonte: Adaptado MCCABE; SMITH; HARRIOTT (1993).

Todas situacbes possiveis para o estado de alimentagdo, sendo elas liquido sub-
resfriado, representado pela reta ra, liquido saturado, representado pela reta rb, mistura
de liquido mais vapor, representado pela reta 7c, vapor saturado, representado pela reta

rd e vapor superaquecido, representado pela reta 7e, estdo retratados na Figura 6.

O procedimento para determinagdo do numero de estagios ideais (N) e a

localizagdo do prato de alimentacdo podem ser vistos na Figura 7 logo abaixo.
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Figura 7 - Determinacdo do numero de estagios ideias e prato de alimentacao.

y—>

X

X ——>

Fonte: Adaptado de MCCABE; SMITH; HARRIOTT (1993).

Em teoria, o prato de alimentacdo poderia se encontrar em qualquer lugar entre 0s
pontos a e b, mas é preciso encontrar a localizacdo 6tima para o prato, que é aquela que
minimiza o nimero tedrico de estagios (GEANKOPOLIS, 2005). De acordo com a Figura
7, para o estado de alimentagdo de uma mistura de liquido mais vapor, o prato 6timo para

a alimentacdo é o quinto prato.
A Figura 8 ilustra todos os conceitos presentes no diagrama de equilibrio.

Figura 8 - Diagrama de McCabe-Thiele

Estdgio de [ &—
alimentagiio I "
Curva de N/ | P

w

e
~

% o equilibrio X -~ Linha de Operagio
k. — N de Retificacdo
g 0,5 -
= P Diagonal
© 0,4 ~
2 = principal
g 03 l//,
g ol Linha de
ke ~~" Linha de Operacio Al tacs
= imentagio

de Esgotamento

o

0 0,1 02 03 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9 1

Fragdo molar do mais voléatil no liquido (x)

Fonte: Adaptado de MCCABE; SMITH; HARRIOTT (1993).
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2.6.6 Refluxo Maximo e Minimo

Sabe-se que quanto maior o distanciamento entre as Linhas de Operagéo e a curva
de equilibrio liquido-vapor, maior ser& a forca motriz do processo, fazendo com que a
separacdo ocorra de maneira facilitada, gerando assim o menor nimero de estagios ideias

para a operacao.

Isto ocorre em situacGes onde o refluxo é méximo, ou seja, ndo ha retirada do
produto de topo, fazendo com que a Equacdo 19 tenda ao infinito. Por consequéncia deste
fato, a Linha de Operacdao superior ird coincidir com a diagonal do diagrama, a reta y =

x. Pode-se observar isso ao substituir R, = oo na Equacao 20.

Rp XD co XD
= x, + = X, +—— =X 20
Yn+1 Rp+1 n Rp+1 o1 M o+1 Yn+1 n ( )

Ao se considerar misturas ideais, pode-se usar um método simples para calcular o
nimero minimo de estagios a partir das concentracGes terminais xz € xp, além da
definicdo de volatilidade relativa para misturas binarias e a condicao de refluxo maximo.
Assim, aplicando manipulacdes matematicas e ao se explicitar o nimero minimo de
estagios, obtém-se a Equacdo 31, conhecida como Equacdo de Fenske, que pode ser
aplicada para quando a,p for constante. Se a, do topo for diferente do a,p da base,
deve-se usar um a,z médio, obtido através de média geométrica.

[XD(l-xB)

— xp(1-xp) -1 (31)

In aAB

Nmin

Se o refluxo méximo indica a quantidade minima de estagios, qualquer razéo de
refluxo menor que a maxima ird requerer um nimero de estagios maior que 0 nimero
minimo, pois 0 nimero de estagios ideias aumenta conforme a razdo de refluxo diminui.
Assim, ao se utilizar um refluxo tdo baixo que torne o nimero de estagios infinito, tem-
se a razdo de refluxo minima. Colunas de destilacdo reais operam entre a razao de refluxo

maxima e a razao de refluxo minima.

Conforme a razdo de refluxo diminui, a interse¢do das Linhas de Operacéo se
move ao longo da Linha de Alimentacéo em direcdo a curva de equilibrio, fazendo com
que o namero de degraus aumente, de modo que, quando as Linhas de Operagéo tocam a
curva de equilibrio no mesmo ponto, o nimero de estagios seja infinito. Assim, a razdo
de refluxo minima (Rpmin) € Obtida através da intersecéo de todas as linhas. Neste ponto

de contato ndo h& transferéncia de massa entre as fases, pois as Linhas de Operacdo
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coincidem com a curva de equilibrio, logo, com uma forca motriz nula 0 nimero de
estagios tende ao infinito. A Equacdo 32 demonstra como se obter Ry, através desse
conceito da intersecdo das linhas.

Rpmin = J;D::j:,, (32)

Em que y' e x’ sdo as coordenadas onde a Linha de Alimentag&o se intercepta com
a curva de equilibrio.

2.6.7 Caélculo do Diametro
Para o calculo do diametro da coluna, fez-se uso do conceito da velocidade
maxima do vapor, baseada em sua area de borbulhamento, apresentado na Equacgéo 33.

0,2
_ pPL—pv (0o \”
U = Ky pv (20) (33)

Em que u,. € a maxima velocidade do vapor, ¢ é a tensdo superficial do liquido
mais volatil, K,, é o coeficiente empirico para pratos perfurados e py e p, sdo as

densidades do componente mais volatil no estado gasoso e no estado liquido.

Para obtencdo do K,, deve-se utilizar a Equacdo 34 a qual corresponde ao eixo das
abcissas da Figura 9.

)" ) g

Figura 9 - Coeficiente Empirico para Pratos Perfurados.
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Fonte: MCCABE,; SMITH; HARRIOTT (1993).
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A Figura 9 mostra a relacdo do eixo das abcissas com o espacamento dos pratos

da coluna para obtencédo do coeficiente empirico no eixo das ordenadas.

Com posse do valor de K,, em maos podemos obter a area de borbulhamento, dada
pela Equacdo 35 e a area total da coluna, pela Equacdo 36. O didmetro da coluna se da

pela Equacdo 37, considerando que A, é 70% da area total

Ay =1 (35)
A, =A707 (36)
D= | (37)

Em que 4, é a area de borbulhamento, Q ¢é a vazdo volumétrica de vapor, A; € a

area total do prato e D é o didmetro da coluna.

2.6.8 Eficiéncia Global

Como o tempo de contato e 0 grau de mistura no prato ndo sé&o suficientes para a
solucdo ser considerada ideal, as correntes que deixam o prato ndo se encontram em
equilibrio, apesar de ser considerado tal hipotese para os calculos, os pratos utilizados na
destilacdo ndo sdo ideais. Assim, a eficiéncia do estagio ndo sera 100%, fazendo com que

um numero de estagios reais seja maior que o nimero de estagios ideais.

A fim de saber este nUmero de estagios reais, foi utilizada, neste trabalho, a
eficiéncia global, representada por n,, a qual contempla a coluna como um todo, o que a
torna mais facil e simples de ser aplicada, mas menos fundamental (MCCABE; SMITH,;
HARRIOTT, 1967). A Equacédo 38 descreve esta eficiéncia.

Nidea
M = o (38)

Nreal

2.7 Excel e Visual Basic for Applications (VBA)

Sabe-se que o Microsoft Excel é um programa de planilhas eletrénicas que fazem
parte do pacote Office. Tem ampla utilizacdo em cursos de graduagdo pela sua
disponibilidade, podendo ser encontrado facilmente em laboratorios de informatica,
computadores pessoais e notebooks, tanto quanto pela grande quantidade de funcdes pré
definidas, sendo elas matemaéticas ou estatisticas, facil importacdo de dados e uma gama

de ferramentas de andlise disponiveis. Ainda existe a alternativa de estender as
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funcionalidades do Excel através da criacdo de rotinas, sub-rotinas, gravacdo de macros,
estruturas do tipo sequenciais, condicionais e repetitivas, controles e formulérios, tudo
isso por meio do Visual Basic for Applications (VBA) (ZAMBONI et al., 2011).

Alguns exemplos da liberdade de utilizacdo da plataforma podem ser vistos no
trabalho de Silva (2018), que desfrutou da linguagem amigével para desenvolver um
codigo capaz de fazer o desenvolvimento uma coluna de absor¢do gasosa, ou o trabalho
de Carvalho (2019), que desenvolveu uma interface com uma base de dados aprofundada,
capaz de fazer o célculo de dimensionamento de um trocador de calor tema E e também
o trabalho de Santos (2020) que desenvolveu um software capaz de calcular o coeficiente
de atividade de substancias em sistemas multicomponentes, voltados a producdo de
biodiesel. 1sso mostra como a linguagem de programacdo do Excel, apesar de mais
simploria quando comparada a outras linguagens mais populares, ainda se mostra muito
importante, principalmente na Engenharia Quimica, dada a diversidade de temas que
podem ser abordados.

Através do VBA foi possivel elaborar uma interface guiada a boa usabilidade, de
modo que o usudrio devera saber alguns parametros de operagdo para funcionamento do
software. O termo “usabilidade” ainda ¢ muito insipiente no cendrio atual, sendo dificil
encontrar uma definicdo exata para ele. Contudo, Nielsen e Loranger (2007), Benyon
(2011) e Iso (2010) convergem em dizer que um sistema, produto ou servico com boa
usabilidade leva em conta a eficiéncia, eficacia, facilidade de uso, facilidade de
aprendizagem e satisfacdo de usudrios especificos ao realizar tarefas especificas em tais
programas. Sendo assim, o presente trabalho buscou apresentar um software com uma

eficiente usabilidade para o usuario.
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3 MATERIAIS E METODOS

Como mencionado anteriormente, o Excel, através do VBA, foi escolhido para
elaboracdo de um codigo capaz de gerar um diagrama de McCabe-Thiele preciso,
determinando o numero ideal de estagios em uma coluna de destilacéo, calcular as vazdes
dos produtos de topo e de fundo, além do calculo da Razdo de Refluxo minima e didmetro
da coluna. Cada Equacéo citada anteriormente foi implementada no cédigo para que fosse
possivel gerar um diagrama de McCabe-Thiele de forma exata.

Inicialmente o usuario sera apresentado a uma tela inicial contendo informacées
sobre 0 programa que ira utilizar. Entdo, ao clicar em um icone, sera direcionado a uma
janela chamada “Dados Antoine” contendo informacfes relevantes para resolucdo do
cadigo.

Nesta janela, deverad ser selecionado em um banco de dados, quais serdo 0s
componentes que irdo participar da operagdo e, através do cddigo elaborado, serdo
mostrados na tela os pardmetros para a Equacéo de Antoine, a massa molecular e o calor
latente. Assim, o usudrio estara pronto para mudar para a janela “Dados Alimentacao”.

Neste momento, deverd ser informada qual a pressdo de opera¢édo do sistema e sua
unidade, a vazao de alimentacdo, podendo o usuéario escolher entre vazdo massica e vazdo
molar, através da selecdo de unidades disponiveis no layout, além da fracdo do
componente mais volatil na alimentagdo, no topo e no fundo da coluna, podendo esta
fracdo ser massica ou molar. Também nesta janela, o usuario deve informar qual a Razéo
de Refluxo para a operacao e o estado de alimentacdo. Deste modo, 0 usuario pode seguir
para a janela chamada “Dimensionamento”.

Neste momento, deverdo ser informados dados referentes ao célculo do didmetro
da coluna, como tensdo superficial do componente mais volatil em seu estado liquido
tanto quanto a densidade do componente mais volatil no estado liquido e no estado
gasoso. Com estes dados o programa calcula o valor do eixo das abscissas da Figura 8,
permitindo ao usuario selecionar o valor do Pardmetro K,, de acordo com o espacamento
dos pratos. Aqui o usuario também pode informar qual a eficiéncia desejada para a coluna,
afim de descobrir qual a quantidade de estagios reais sera necessaria. Desta forma, o
usuario podera prosseguir para a janela “Resultados”.

Neste ponto, ao clicar nos botdes “Determinar Vazdes”, “Gerar Estagios”,
“Calcular Didmetro” e “Calcular N° Real de Estidgios” o programa ird exibir,
respectivamente, qual a vazéo de produto de topo e de produto de fundo, qual a quantidade

minima de estagios, razdo de refluxo minima, nimero de estagios ideais e o diagrama de
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McCabe-Thiele completo, qual o diametro da coluna e qual o nimero de estagios reais de
acordo com a eficiéncia escolhida pelo usuario.

Com o intuito de se obter comprovag6es acerca da precisao e exatiddo do cédigo
elaborado, foram utilizados os Exemplos 21.2, 21.3 e 21.6 do livro Unit Operations of
Chemical Engineering de Warren McCabe, Peter Harriott e Julian Cleveland Smith
(1993) como base de comparacdo. As vazbes de topo e de fundo, nimero de estagios e
localiza¢do do prato de alimentagdo seguiram o Exemplo 21.2. J& o Exemplo 21.3, foi
utilizado para comparacdo do numero minimo de estagios, calculado pela Equacao de
Fenske. O Exemplo 21.6 foi usado para atestar a confianca do cédigo elaborado para o
didmetro. Os valores referenciais podem ser observados abaixo. O c6digo utilizado para
resolver os problemas pode ser visto no Apéndice.

Tabela 1 - Dados do Exemplo 21.2

Dados referentes ao Exemplo 21.2

Componente Mais volatil Benzeno
Componente Menos volatil Tolueno
Vazéo de Alimentacéo (kg/h) 30000
Fracdo do Mais volatil na alimentagdo em % (massico) 40
Fracdo do Mais volétil no topo em % (massico) 97
Fracdo do Mais volatil no fundo em % (maéssico) 2
Razé&o de Refluxo 3,5
Pressdo de Operacdo (atm) 1
Estado da alimentacéo (caso i, ii e iii) 1; 1,368,
’ 0,333
Tabela 2 - Dados do Exemplo 21.6
Dados referentes ao Exemplo 21.6
Componente Mais volatil Metanol
Componente Menos volatil Agua
Vazao de Alimentacdo (kg/h) 14500
Fracdo do Mais volatil na alimentacdo em % (massico) 40
Razéo de Refluxo 3,5
Pressdo de Operagéo (atm) 1
Tholha (°C) 65
p (comp mais volatil no est lig a 65°C) (kg/m?3) 750
o (comp mais volatil no est lig & 65°C) (dina/cm) 19
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4 RESULTADOS E DISCUSSAO
4.1 Funcionalidade do software
Assim que o programa é aberto, 0 usuario é apresentado a uma janela inicial,

contendo recomendac@es de uso e informacGes importantes a serem utilizadas para bom
funcionamento do software. A Figura 10 apresenta esta janela inicial.

Figura 10 - Janela inicial

Destilagéo Binéria Continua com Retificagéo

Seja bem vindo ao software para dimensionar uma coluna de destilacdo! Nesse
programa vocé sera capaz de:
- cacular a volatilidade relativa;
- niimero minimo de estagios;
- calcular as vazdes de destilado e de produto de fundo;
- razdo de refluxo e razao de refluxo minimo;
- namero de pratos;
- obter o diagrama de McCabe-Thiele;
- calcular o didmetro da coluna
- calcular a altura da coluna;
- e obter um relatério em .pdf dos resultados;

i

!
1
‘,
&
!

Para o calculo do diametro, sera necessario ter em maos a massa especifica do
componente menos volatil na temperatura do ponto de bolha e a tensdo super-
ficial do mesmo. N3o se esqueca de utilizar "," para niimeros decimais!

Em caso de davidas, criticas ou sugestdes, pode-se entrar em contato através do

e-mail thalesrarick@gmail.com. Agradecemos por utilizar o nosso programa,
esperamos que ele possa atender suas expectativas!

Tnserir Dados m

[p—————

Fonte: Do autor (2021).

E possivel notar na Figura 10 os botdes de minimizar, maximizar e fechar a janela,
introduzidos ao programa para dar maior liberdade ao usuario na hora de operar o
software. Além destes, tem-se os botdes “Inserir Dados” e “Planilha”, sendo o primeiro
responsavel por conduzir o usuario a uma segunda janela, apresentada na Figura 11, onde

sdo realizados todos os célculos, e o segundo exibe a planilha de Excel contendo a base
de dados e calculos auxiliares utilizados no cédigo.



Figura 11 - Aba "Dados Antoine"

Componente mais volatil

Nome Selecionar  ~

Utilizar os dados desses componentes Limpar os dados desses componentes

Parimetros de Antoine
Al ]
B[ ]
N —

Massa Molecular (g/mol)

]

Calor Latente (kJ/kg)

]

Componente menos volatil

Nome Selecionar  ~

Parimetros de Antoine
Al ]
BL ]
o —

Massa Molecular (g/mol)

]

Calor Latente (kJ/kg)

]

Fonte: Do autor (2021).

39

Quando nesta aba, o usuario deve escolher os dois componentes que devem ser

separados, tendo uma lista de diversos componentes disponiveis, estes presentes em um

banco de dados. Apos selecionar ambos e clicar no botdo “Utilizar os dados desses

componentes” é exibido na tela os pardmetros para serem utilizados na equacdo de

Antoine, além da massa molecular e do calor latente. Feito isso, deve-se prosseguir para

a aba “Dados Alimentagdo”, ilustrada pela Figura 12.

Destilagdo Binaria Continua com Retificaio

Figura 12 - Aba "Dados Alimentagéo™

Dados Antoine | [Dados Almentagaol Dimensionamento | Resultados

[ PRESSAO DE OPERAGAQ

CPa CkPa Cbar Catm ¢ psi

]

[ UNIDADE DAS FRAGOES

© MOLAR  MASSICA

~ FRAGAO DO MAIS VOLATIL NA ALIM (%)

]

Ckgs Ckeh Cgls  Cgh Cloh

[ VAZAO DE ALIMENTAGRO ———————————————————

“ kmol/s © kmol/h ¢ mol/s ¢ mol/h ¢ Ibmol/h

]

— FRACAO DO MAIS VOLATIL NO TOPO (%)

[~ ESTADO DA ALIMENTAGAO
Selecionar -

 PARAMETRO q

]

]

~ FRACAO DO MAIS VOLATIL NO FUNDO (%)

]

Limpar todos os dados

[ RAZAO DE REFLUXO

]

Fonte: Do autor (2021).
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Neste momento, o usuario deve fornecer ao programa alguns dados necessarios
para resolucdo do cddigo, como a pressdo de operacdo do sistema e a vazdo de
alimentacdo da operagdo, ambos na unidade de preferéncia. Além disso pode ser
escolhido entre vazdo molar ou massica para determinacgéo das composicdes das correntes
de topo e fundo, a razdo de refluxo a ser utilizada na operacéo e o estado da alimentacéo.
Pode-se escolher entre os 5 tipos de estado de alimentacdo, tendo como auxilio uma
ilustracdo do sentido das correntes e qual o valor do pardmetro g em cada caso, ao se
clicar no botao “Ilustragdo” e em seguida “Inserir”. Apos todos os dados serem inseridos
corretamente, o usuario pode prosseguir para a aba “Dimensionamento”, ilustrada na

Figura 13 a seguir.

Figura 13 - Aba "Dimensionamento™

Destilagdo Binria Continua com Retificagio - X

Dados Antoine | Dados Alimentacio | ISiHENSIONAMENtS] Resultados

[~ COEFICIENTE EMPIRICO (Kv)
Massa Molar Componente Const. Universal dos Tensdo Superficial do
mais Volatil (g/mol) Gases (atm L/mol K) componente mais
l:| volatil (liq) (dina/cm)
0.082
Temperatura de bolha (K)
368.45 Massa Especifica do
Componente Mais Volatil no Eficiéncia desejada para a
estado liq (2 T de bolha) (kg/m?) coluna em %
Razio de Refluxo
. Massa Especifica Componente mais Razdo: ) Coeﬁ?ifen‘re
Calcular Jon ) IIRTIRL Al Empirico
volatil no estado gasoso (kg/m’) [@LV)(pvap/ pliq) )]
— — ]

Fonte: Do autor (2021).

Aqui o usuario ird fornecer dados ao programa referentes ao calculo do diametro
da coluna de destilacdo. A massa molar do componente mais volatil e a razdo de refluxo
ja serdo preenchidos automaticamente, mas caso isso ndo ocorra, 0 usuario pode inserir
tais valores. Com todos dados fornecidos, deve-se entdo selecionar o botdo “Calcular”
para que o programa exiba o valor da “Razdo”, que sera utilizada para se obter o
coeficiente empirico K,. Ao selecionar “Mostrar” o programa exibe a Figura 9,
permitindo ao usuario selecionar o coeficiente empirico e adicionar o mesmo na local
recomendado. Assim feito, deve-se seguir para a aba “Resultados” ilustrada na Figura 14

abaixo.
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Figura 14 - Aba "Resultados"

Destilagdo Binaria Continua com Retificagio - x

Dados Antoine | Dados Alimentagéo | Dimensi || Resuttados

 VAZA0 DE TOPO

[ VAZAO DE FUNDO

O ESTAGIOS MINIMOS

— RAZAO DE REFLUXO

 Ne ESTAGIOS IDEIAIS

[ DIAMETRO

— NUMERO DE ESTAGIOS REAIS ——————————————————————— N

Fonte: Do autor (2021).

Nesta aba, o layout & esquerda é responsavel por mostrar as respostas obtidas pelo
programa, ao passo que no layout a direita é exibido o diagrama de McCabe-Thiele
completo. Para se obter todas as respostas de maneira a evitar erros no codigo, os botdes
superiores devem ser apertados na ordem da esquerda para a direita. O botao “Exportar

Resultados™ ¢ responsavel por agrupar todas respostas em um arquivo do tipo .pdf,

funcionalidade que seré apresentada adiante.

Todas as abas apresentadas anteriormente contam com um botdo “Limpar”, que ¢
responsavel por remover os dados inseridos, permitindo que o usuério utilize novamente

0 programa sem a necessidade de reiniciar o mesmo.

4.2 Comparagao dos resultados com exemplos da literatura
4.2.1 Exemplo 21.2 de McCabe et al. (1993)

Como dito anteriormente, um dos materiais escolhidos como método de
comparacéo foi 0 Exemplo 21.2 de McCabe et al. (1993), que apresenta um problema em
que 30000 kg/h de uma mistura benzeno-tolueno deve ser separada, onde o produto de

topo deve ser benzeno e o produto de fundo tolueno, usando uma razéo de refluxo de 3,5.

Assim, iniciou-se o programa e foram inseridos na Figura 11 os componentes a
serem separados na operacdo. Na Figura 15 abaixo, é possivel observar a aba “Dados

Antoine” preenchida.



42

Figura 15 - Aba "Dados Antoine" preenchida

[DSdesiAntGine| pados o | Dimensi | |
Componente mais volatil Componente menos volatil

Pardmetros de Antoine Paridmetros de Antoine

A 13,7819 A 13,932

B B

C 217,572 C

Massa Molecular (g/mol) Massa Molecular (g/mol)

Calor Latente (kJ/kg) Calor Latente (kJ/kg)
393.29 360.10

Fonte: Do autor (2021).

Em seguida, a pressdo de operacdo (1 atm), a vazdo massica de alimentacéo
(30000 kg/h), a fracdo de benzeno na alimentacéo (40%), no topo (97%) e no fundo (2%),
a razao de refluxo (3,5) e o estado da alimentacdo para o caso i (liquido saturado) foram

inseridos na Figura 12, o que pode ser visto na Figura 16.

Figura 16 - Aba "Dados Alimentagdo™ preenchida

Dados Antoine | [Dados Mlmentagas| Dimensionamento | Resultados

[~ UNIDADE DAS FRA(;ﬁES | [ ESTADO DA AL]MENTACED
 PRESSAO DE OPERAGAO

: © MOLAR @ MASSICA Liquido Satwado v
]

Inserir

[

“Pa (kPa (bar ®atm C psi [ FRACAO DO MAIS VOLATIL NA ALIM (%)

40 N
[ PARAMETRO q

= . 1
- vnano o g ——————————

~ FRACAO DO MAIS VOLATIL NO TOPO (%)

30000 x
Ckgls ®kgh Cgis  Cgh Clbh 1%
~ FRACAO DO MAIS VOLATIL NO FUNDO (%) L +
© kmol/s © kmol/h © mol/s € mol/h  Ibmol/h |
F |
= —>
 RAZAO DE REFLUXO |
| |
. |
LL !
L V

Fonte: Do autor (2021).

Assim feito, os dados necessarios para calculo do didametro da coluna foram

inseridos na Figura 13, sendo estes a massa molar do componente mais Vvolatil,
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temperatura de bolha do componente mais volatil, razdo de refluxo, constante universal
dos gases, massa especifica do componente mais volatil no estado liquido, tensdo
superficial, eficiéncia deseja para a coluna e o coeficiente empirico, 0 que pode ser

representado pela Figura 17 abaixo.

Figura 17 - Aba "Dimensionamento™ preenchida

Destilagio Binaria Continua com Retificagio - X

Dados Antoine | Dados Alimentacao ‘ _ Resultados

[~ COEFICIENTE EMPIRICO (Kv)

Const. Universal dos
Gases (atm L/mol K)

0,082

Massa Molar Componente
mais Volatil (g/mol)

78.11

Temperatura de bolha (K)

Tensdo Superficial do
componente mais volatil
(liq) (dina/cm)

368.45
Razdo de Refluxo

Massa Especifica do
Componente Mais Volatil no
estado liq (a T de bolha) (kg/m?)

829.54

Eficiéncia desejada para a
coluna em %

Coeficiente
Empirico

Razdo:

L) vap/ plig) > )]

Massa Especifica Componente mais
volatil no estado gasoso (kg/m?)

Fonte: Do autor (2021).

Por fim, apds clicar nos botbes responsaveis por gerar 0s resultados, a aba

“Resultados” é preenchida, situacdo ilustrada na Figura 18.

Figura 18 - Aba "Resultados" preenchida

Destilagdo Bindria Continua com Retificagio - b

Dados Antoine | Dados Alimentago | Dimensionamento | [RESulEad08

 VAZAO DE TOPO

[ A corrente de topo é de 153,02 kg molh. |

— VAZAO DE FUNDO

‘ A corrente de fundo € de 195.96 kg mol/h. ‘

[ NO ESTAGIOS MINIMOS

O mimero minimo de pratos pela
Equacdo de Fenske ¢ 7 mais o refervedor.

 RAZAO DE REFLUXO

A razdo de refluxo min serd 1.43 e a razdo de
refluxo pela razdo de refluxe min sera 2.45.

 No ESTAGIOS IDEIAIS

A coluna tera 11 pratos e um refervedor.
O prato de alimentacdo serd o 6°

— DIAMETRO o 6,1 0,2 03 0.4

a@malar do mais velatil ne liguide (x]

‘ Frass

Exportar Resultados Adicionar Dados

‘ A coluna tera 2,61 m de didmetro.

— NUMERO DE ESTAGIOS REAIS

Calcular N° Real de Estagios

‘ O mimero de estagios reais da coluna é 12 ‘

Fonte: Do autor (2021).



44

No que diz respeito ao Exemplo 21.2, a solucdo apresentada na literatura
apresentou uma vazdo de produto de topo de 153,4 kg mol/h e uma vazdo de produto de
fundo de 196,6 kg mol/h, ao passo que o software apresentou uma vazédo de produto de
topo de 153,02 kg mol/h e 195,96 kg mol/h. Esses resultados demonstram uma
divergéncia de 0,25% para a vazdo de produto de topo e 0,33% para a vazao de produto

de topo.

Para o primeiro estado da alimentacéo, liquido saturado, o software calculou que
a alimentacdo se da no 6° estagio e a coluna ira contar com 11 pratos mais o refervedor.
Ja nasolugdo apresentada no Exemplo 21.2 calculou que a alimentag&o se da no 7° estagio
e a coluna ird contar com 11 pratos mais o refervedor, como mostrado nas Figuras 19 e
20.

Figura 19 - Diagrama de McCabe-Thiele Exemplo 21.2, situacéo i

2
3 |
4 |
. / |
2 |
; :
|
7 |
T |
8/ /] '
> / :
9 | |
| |
' |
Vo | |
! |
11 | |
0‘2]6R | |
' |
1
XB XF XD
X——

Fonte: MCCABE; SMITH; HARRIOTT (1993).
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Figura 20 - Diagrama de McCabe-Thiele software, situacéo i

Fragdo molar do mais wolatil no vapor (y)

0,2 0.3 0,4 0.5 0.6 0,7 08

Fragcdo molar do mais volatil ne liguide [x)

Fonte: Do autor (2021).

Baseado na literatura de referéncia, sabe-se que o prato de alimentacdo pode se
dar no intervalo que vai de onde a Linha de Operacdo de retificacdo toca a Curva de
Equilibrio, até onde a Linha de Operacdo de esgotamento toca a Curva de Equilibrio.
Além disso, existe uma localizagdo 6tima para o prato de alimentacdo, que se da onde o
namero de estagios ideais € minimizado. Ao se fazer uma projecéo da Linha de Operacao

de esgotamento, nota-se que o prato de alimentagdo se encontra neste intervalo.

Acredita-se que a divergéncia entre os resultados do prato de alimentacdo do
cddigo aqui implementado e do exemplo da literatura possa se dar devido ao nimero de
algarismos significativos utilizados nos célculos, pois o software utiliza um nimero
extremamente amplo de algarismo significativos. Além disso, por se tratar de uma
solucdo gréfica, acredita-se que pequenas varia¢des na inclinacdo das linhas de operacao
e esgotamento, ou até mesmo na determinacdo da linha de equilibrio, decorrentes da

limitacdo do nimero de algarismos significativos, podem levar a essas divergéncias.

J& para o segundo estado da alimentagdo, liquido sub-resfriado, o software
calculou que a alimentacdo se d& no 6° estagio e a coluna ird contar com 11 pratos mais o
refervedor. Na solugdo do Exemplo 21.2 a alimentagéo se da no 6° estagio e a coluna ird

contar com 10 pratos mais o refervedor, como mostrado nas Figuras 21 e 22.
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Figura 21 - Diagrama de McCabe-Thiele Exemplo 21.2, situacao ii

1
2
¢ g 3 i
28 4 |
.Séﬂc [
~LSE £ I
5/ 2 |
I
6 I
I
|
7 l
T I
|
> 8 / :
v | :
: |
| |
9 | l
| |
= | I
10 | I
| I
0.216 |R : |
: i
| |
XB XF XD
X

Fonte: MCCABE; SMITH; HARRIOTT (1993).

Figura 22 - Diagrama de McCabe-Thiele software, situagéo ii

1

Fragdomolar do maisvolatil novapor (y)

0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9 1

Frac3o molar do mais volatil no liquido (x)

Fonte: Do autor (2021).

Neste caso, novamente a utilizagdo do meétodo grafico na solugdo do Exemplo
21.2 aparenta ter influenciado o nimero de estdgios, dada a ligeira diferenca com o
resultado encontrado com o coédigo implementado. Percebe-se que o cddigo aqui

desenvolvido calculou esse estagio a mais na se¢do de esgotamento, onde os valos de y e
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x sd0 muito pequenos, podendo ser facilmente influenciados pela quantidade de
algarismos significativos usados. Nesta segunda situagéo, o 6° prato foi localizado como

0 prato de alimentacdo, tanto no Exemplo 21.2 quanto no software.

Por fim, para o terceiro estado da alimentacdo, mistura de liquido mais vapor,
tanto o software quanto a referéncia calcularam que a alimentacéo se d& no 7° estagio e a

coluna ira contar com 12 pratos mais o refervedor.

Figura 23 - Diagrama de McCabe-Thiele Exemplo 21.2, situacao iii

1

2
3 |
4 |
|
S |
(/'/7 |
EYRL) 6
///her)r:d@ :
%o |
|
T 8 |
> |
9'/ [ :
10 : |
|
[
T | i
|
0.216 |2 , l
l I
L |
XB XF XD
X ——

Fonte: MCCABE; SMITH; HARRIOTT (1993).
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Figura 24 - Diagrama de McCabe-Thiele software, situacéo iii

1

0,1 0,2 0,3 04 0,5 06 0,7 08 0,9 1

Fragdo molardo mais volatil no liquido (x)

Fonte: Do autor (2021).

Diante disso, é possivel observar que os arredondamentos nao tiveram um impacto
negativo no desenvolvimento do gréafico, uma vez que eles apresentaram 0 mesmo
namero de pratos e 0 mesmo prato de alimentacdo, o que implica que as consideragdes

adotadas pelo software estdo adequadas.

4.2.2 Exemplo 21.3 de McCabe et al. (1993)
Neste exemplo, o problema deseja saber qual sera 0 nimero minimo de estagios,
calculado pela Equacdo de Fenske, para cada uma das situacoes do estado da alimentacéo

apresentadas no Exemplo 21.2.

Assim, 0 numero minimo de estagios ideais calculado pelo software foi 0 mesmo

do Exemplo, de 7 mais um refervedor.

Como definido anteriormente, para a utilizagcdo da Equacéo de Fenske tem-se a
situacdo de refluxo méximo, onde as Linhas de Operacéo de retificacdo e de esgotamento
se coincidem com a diagonal do diagrama de McCabe-Thiele, assim, este resultado

encontrado é valido para as trés variagdes do estado da alimentacé&o.

4.2.3 Exemplo 21.6 de McCabe et al. (1993)

Uma das variaveis calculadas neste exemplo € o diametro da coluna, que € também
calculado pelo codigo implementado neste trabalho. Assim, os dados da Tabela 2 foram
inseridos no software e o resultado obtido pode ser visto na Figura 25 a seguir.
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O diametro encontrado pelo Exemplo 21.6 foi de 2,27 m e o encontrado pelo

software foi de 2,26 m, sendo assim, o erro ocasionado foi de 0,44%.

Figura 25 - Diametro da coluna de destilacao

Dados Antoine | Dados Afimentaggio | Dimensi || Resultados
 VAZAO DE TOPO
1
‘ A corrente de topo ¢ de 245,47 kg mol/h. ‘ = -
 VAZAO DE FUNDO =

[ A corrente de fundo € de 368.21 kg mol/h. ]

[ N° ESTAGIOS MINIMOS

swolatil novapor (y)
\

O nimero minimo de pratos pela
Equacio de Fenske & 5 mais o refervedor

[ RAZAQ DE REFLUXO

A razio de refluxo min serd 0,82 e a razéio de
refluxo pela razdo de refluxe min sera 4.29.

Fragaomalar do mai
\

Mo ESTAGIOS IDEIAIS

A coluna tera 6 pratos e um refervedor. 01 o
O prato de alimentacio serd o 4°

0,6 07 08 [15:} 1

 DIAMETRO 0 01 02 03 04 0,5
z = Frag&o molar de maisvolétil noliquido (x)
‘@ol{ma tera 2,26 m de dmmstlD ‘ ¢ 4 |

— NOMERO DE ESTAGIOS REAIS ————————————————————————— ) e i % B
[ O nimero de estagios reais da coluna é5. |

Fonte: Do autor (2021).

Assim que todos os resultados forem gerados, o usuario tem a escolha de exporta-
los para um arquivo do tipo .pdf. Ao se clicar no botdo “Exportar Resultados”, aparecera
uma janela onde o usuario deve inserir um nome e clicar em “Ok”. Com isso, o codigo
exporta uma &rea pré-determinada de uma planilha do Excel contendo as respostas mais
interessantes para o problema, além do diagrama de McCabe-Thiele em alta resolucéo. O

layout do arquivo exportado pode ser visto na Figura 26 a seguir.
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Figura 26 - Arquivo gerado ao exportar os resultados

Dimensionamento da Coluna de Destilagdo |

Thales Rarick Arruda
52,07, 200

Parametros necessarios
Quantidade de pratos 11 e um refervedor
6
Mumero minimo de pratos 7
Razdo de refluxo

30 %serdonecessarios 12 estagios reais

2
(]

\

2
g

\

2
w

Fragio molar do mais vold til no vapor (y)
3

2
o

=2
]

=

(=1

o1 02 03 o4 05 0.6 a7 0.8 a9 1
Fracao malar do mais wolatil no liquido (x)

Fonte: Do autor (2021).
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5 CONCLUSAO

O uso do diagrama de McCabe-Thiele, para compreender o comportamento das
substancias envolvidas no processo de destilacdo binaria, na inddstria € considerado
incomum, em funcdo do desgaste atrelado a elaboracdo manual de tal diagrama. Diante
disso, erros de paralaxe podem ocasionar respostas imprecisas que irdo afetar todo o
processo.

Sendo assim, a utilizacdo do software Visual Basics for Applications, através da
ferramenta Excel, se mostrou muito oportuna, uma vez que foi capaz de gerar 0s
diagramas de forma precisa, exata e automatizada.

Com base nos resultados apresentados e comparacdes realizadas, observou-se que
o0 software atingiu as especificacOes desejadas e apresentou valores de vazao de produto
de topo e de fundo, nimero minimo de estagios e diametro da coluna, muito proximos
aos obtidos pela referéncia, com erros menores que 1%. No que diz respeito ao diagrama
de McCabe-Thiele, 0 mesmo apresentou algumas diferencas para a referéncia, em fungéo
de inconsisténcias matematicas entre os pontos observados. Por se tratar de um método
gréfico as ligeiras diferencas encontradas se tornam justificaveis.

Desta forma, é possivel afirmar que o software desenvolvido no presente trabalho
pode ser utilizado por qualquer pessoa que tenha interesse, principalmente por alunos de
graduacdo em Engenharia Quimica, com um alto nivel de confianca, por meio de uma

interface clara, objetiva e guiada a boa usabilidade.
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APENDICE

Cddigo para Determinar Vazoes
Private Sub btn resolver Click()

|l

'"DECLARACAO DE VARIAVEIS

P txt pressao * 1

v txt vazao massica * 1
'vmol = txt vazao molar * 1
xmais alim = txt mais volat alim * 1

xmenos_alim = (100 - xmais alim)

xmais topo = txt mais volat topo * 1

xmenos_topo = (100 - xmais topo)
xmais fundo = txt mais volat fundo * 1
xmenos fundo = (100 - xmenos fundo)

Rd = txt Rd * 1

g = txt fl * 1

Dim MM mais As Double

Dim MM menos As Double

MM mais = WorksheetFunction.VLookup (cboMaisVolatil.Value,
Range ("Parametros"), 6, 0)

MM menos = WorksheetFunction.VLookup (cboMenosVolatil.Value,
Range ("Parémetros"), 6, 0)

If frm Principal.opt Pa.Value = False And _

frm Principal.opt kPa.Value = False And
frm Principal.opt atm.Value = False And _
frm Principal.opt bar.Value = False And

frm Principal.opt psi.Value False Then

MsgBox "Selecione a unidade para a Pressdo para que o cddigo
possa ser excecutado.", vbInformation, "Unidade da Pressé&o"



Exit Sub

End If

If frm Principal.opt Pa.Value

p=p* (10~ -3)

End If

If frm Principal.opt kPa.Value

If frm Principal.opt atm.Value

p =p * 101.325

End If

If frm Principal.opt bar.Value

p=p * 100

End If

If frm Principal.opt psi.Value

P =p * 6.89474

End If

True

True

True

True

True Then

Then

Then

Then

Then
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'CONVERTER TODAS AS UNIDADES SELECIONADAS PARA O SISTEMA MAIS

ADEQUADO PARA O PROBLEMA

'"VAZAO MASSICA OU VAZAO MOLAR

If frm Principal.opt kgh.Value

True And _

frm Principal.opt massica.Value =

xf = (xmais alim / MM mais)

(xmenos_alim / MM menos))

True Then

((xmais alim / MM mais)
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xd = (xmais topo / MM mais) / ((xmais topo / MM mais) +
(xmenos_topo / MM menos))

xb = (xmais fundo / MM mais) / ((xmais fundo / MM mais) +
(xmenos_fundo / MM menos))

mmed = (xf * MM mais) + ((1 - xf) * MM menos)

F = (v / mmed)

ElseIf frm Principal.opt kgh.Value = True And _

frm Principal.opt molar.Value = True Then

xf = xmais_alim / 100

xd = xmais topo / 100

xb = xmais fundo / 100

mmed = (xf * MM mais) + ((1 - xf) * MM menos)
F = (v / mmed)

ElseIf frm Principal.opt kgs.Value = True And

frm Principal.opt massica.Value = True Then

xf = (xmais alim / MM mais) / ((xmais alim / MM mais) +
(xmenos_alim / MM menos))

xd = (xmais topo / MM mais) / ((xmais topo / MM mais) +
(xmenos_topo / MM menos))

xb = (xmais fundo / MM mais) / ((xmais fundo / MM mais) +
(xmenos_fundo / MM menos))

mmed = (xf * MM mais) + ((1 - xf) * MM menos)

F = ((v * 3600) / mmed)

ElseIf frm Principal.opt kgs.Value = True And _

frm Principal.opt molar.Value = True Then

xf xmais alim / 100

xd = xmais topo / 100

xb = xmais fundo / 100
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mmed = (xf * MM mais) + ((1 - xf) * MM menos)

F = ((v * 3600) / mmed)

ElseIf frm Principal.opt gh.Value = True And

frm Principal.opt massica.Value = True Then

xf = (xmais alim / MM mais) / ((xmais alim / MM mais) +
(xmenos_alim / MM menos))

xd = (xmais_topo / MM mais) / ((xmais topo / MM mais) +
(xmenos_topo / MM menos))

xb = (xmais fundo / MM mais) / ((xmais fundo / MM mais) +
(xmenos_fundo / MM menos))

mmed = (xf * MM mais) + ((1 - xf) * MM menos)

F = (v / (mmed * 1000))

ElseIf frm Principal.opt gh.Value = True And

frm Principal.opt molar.Value = True Then

xf = xmais alim / 100

xd = xmais topo / 100

xb = xmais fundo / 100

mmed = (xf * MM mais) + ((1 - xf) * MM menos)

F = (v / (mmed * 1000))

ElseIf frm Principal.opt gs.Value = True And

frm Principal.opt massica.Value = True Then

xf = (xmais_alim / MM mais) / ((xmais alim / MM mais) +
(xmenos_alim / MM menos))

xd = (xmais topo / MM mais) / ((xmais topo / MM mais) +
(xmenos_topo / MM menos))

xb = (xmais fundo / MM mais) / ((xmais fundo / MM mais) +
(xmenos_fundo / MM menos))

mmed = (xf * MM mais) + ((1 - xf) * MM menos)

F = ((v * 3600) / (mmed * 1000))



ElseIf

ElseIf

ElseIf

ElseIf

frm Principal.opt gs.Value = True And

frm Principal.opt molar.Value = True Then

xf = xmais alim / 100

xd = xmais_ topo / 100

xb = xmais fundo / 100

mmed = (xf * MM mais) + ((1 - xf) * MM menos)
F = ((v * 3600) / (mmed * 1000))

frm Principal.opt lbh.Value = True And _

frm Principal.opt massica.Value = True Then
xf = xmais alim / 100

xd = xmais topo / 100

xb = xmais fundo / 100

mmed = (xf * MM mais) + ((1 - xf) * MM menos)
F = ((v * 453.593) / (mmed * 1000))

frm Principal.opt lbh.Value = True And _

frm Principal.opt molar.Value = True Then

xf = xmais alim / 100

xd = xmais topo / 100

xb = xmais fundo / 100

mmed = (xf * MM mais) + ((1 - xf) * MM menos)
F = ((v * 453.593) / (mmed * 1000))

frm Principal.opt kgmols.Value = True And _

frm Principal.opt massica.Value = True Then

xf = (xmais_alim / MM mais) / ((xmais alim / MM mais)

(xmenos_alim / MM menos) )
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+
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xd = (xmais_topo / MM mais) / ((xmais topo / MM mais) +
(xmenos_topo / MM menos))

xb = (xmais fundo / MM mais) / ((xmais fundo / MM mais) +
(xmenos_fundo / MM menos))

F=v * 3600

ElseIf frm Principal.opt kgmols.Value = True And _

frm Principal.opt molar.Value = True Then

xf

xmais alim / 100
xd = xmais topo / 100
xb = xmais fundo / 100

F=v * 3600

ElseIf frm Principal.opt kgmolh.Value = True And _

frm Principal.opt massica.Value = True Then

xf = (xmais_alim / MM mais) / ((xmais_alim / MM mais) +
(xmenos_alim / MM menos))

xd = (xmais topo / MM mais) / ((xmais topo / MM mais) +
(xmenos_topo / MM menos))

xb = (xmais fundo / MM mais) / ((xmais fundo / MM mais) +
(xmenos_fundo / MM menos))

F=v

ElseIf frm Principal.opt kgmolh.Value = True And

frm Principal.opt molar.Value = True Then

xf xmais alim / 100

xd

xmais topo / 100
xb = xmais_ fundo / 100
mmed = (xf * MM mais) + ((1 - xf) * MM menos)

F=v



ElseIf frm Principal.opt mols.Value = True And

frm Principal.opt massica.Value

xf = (xmais alim / MM mais) /
(xmenos_alim / MM menos))

xd = (xmais topo / MM mais) /
(xmenos_topo / MM menos))

xb = (xmais fundo / MM mais) /
(xmenos_fundo / MM menos))

F=v * 3600 / 1000

ElseIf frm Principal.opt mols.Value

frm Principal.opt molar.Value =

xf = xmais alim / 100

xd

xmais topo / 100

xb = xmais fundo / 100

= True Then

((xmais alim / MM mais)

((xmais topo / MM mais)

((xmais fundo / MM mais)

True And _

True Then

mmed = (xf * MM mais) + ((1 - xf) * MM menos)

F=v * 3600 / 1000

ElseIf frm Principal.opt molh.Value =

frm Principal.opt massica.Value

xf = (xmais alim / MM mais) /
(xmenos_alim / MM menos))

xd = (xmais topo / MM mais) /
(xmenos_topo / MM menos))

xb = (xmais_ fundo / MM mais) /
(xmenos_fundo / MM menos))

F=v / 1000

ElseIf frm Principal.opt molh.Value =

frm Principal.opt molar.Value =

xf = xmais alim / 100

True And

= True Then

((xmais alim / MM mais)

((xmais topo / MM mais)

((xmais fundo / MM mais)

True And _

True Then
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xd = xmais topo / 100

xb = xmais fundo / 100

mmed = (xf * MM mais) + ((1 - xf) * MM menos)

F =v / 1000

ElseIf frm Principal.opt lbmolh.Value = True And _

frm Principal.opt massica.Value = True Then

xf = (xmais_alim / MM mais) / ((xmais alim / MM mais) +
(xmenos_alim / MM menos))

xd = (xmais topo / MM mais) / ((xmais topo / MM mais) +
(xmenos_topo / MM menos))

xb = (xmais fundo / MM mais) / ((xmais fundo / MM mais) +
(xmenos_fundo / MM menos))

F=v / (0.002205 * 1000)

ElseIf frm Principal.opt lbmolh.Value = True And _

frm Principal.opt molar.Value = True Then

xf = xmais alim / 100

xd = xmais topo / 100

xb = xmais fundo / 100

mmed = (xf * MM mais) + ((1 - xf) * MM menos)

F=v / (0.002205 * 1000)

End If

'EQUACAO DE ANTOINE PARA OBTENCAO DA ESQUACAO DE EQUILIBRIO
Dim Amais As Double
Dim Bmais As Double

Dim Cmais As Double



Dim Amenos As Double
Dim Bmenos As Double

Dim Cmenos As Double

'Pardmetros da Eq de Antoine do componente mais volatil
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Amais = WorksheetFunction.VLookup (cboMaisVolatil.Value,

Range ("Parémetros"™), 3, 0)

Bmais = WorksheetFunction.VLookup (cboMaisVolatil.Value,

Range ("Parémetros™), 4, 0)

Cmais = WorksheetFunction.VLookup (cboMaisVolatil.Value,

Range ("Parémetros"), 5, 0)

'Pardmetros da Eg de Antoine do componente mais voléatil

Amenos = WorksheetFunction.VLookup (cboMenosVolatil.Value,

Range ("Parémetros"™), 3, 0)

Bmenos = WorksheetFunction.VLookup (cboMenosVolatil.Value,

Range ("Parémetros™), 4, 0)

Cmenos = WorksheetFunction.VLookup (cboMenosVolatil.Value,

Range ("Parémetros"), 5, 0)

'Obtencao da temperatura de saturacdo

T1

(Bmais / (Amais - WorksheetFunction.Ln(p))) - Cmais

T2 = (Bmenos / (Amenos - WorksheetFunction.Ln(p))) - Cmenos

'Obtencdo da temperatura média para céalculo da presséao
saturacao

Tmed = (T1 + T2) / 2

'Pressédo de saturacdo dos componentes mais e menos volateis
ILnPl = Amais - (Bmais / (Tmed + Cmais))

Pl = Exp (LnP1l)

ILnP2 = Amenos - (Bmenos / (Tmed + Cmenos))

P2 = Exp(LnP2)

'Cadlculo da volatilidade relativa

de



alpha = Pl / P2
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"CALCULO DE "x" E "y" DE EQULIBRIO

xeq = 0
i=3
7 =3

Do While xeq < 1.05

yeq = (xeq * alpha) / (1 + (xeq * (alpha - 1)))
Sheets ("Grafico") .Select

Cells (i, "E") = xeq

Cells(j, "F") = yeq

xeq = xeq + 0.05
i=1i+1

=3 +1

'"CALCULO DA LINHA DE ALIMENTACAO

If g = 0 Then

x linhaa = -xf / ((xf * alpha) - xf - alpha)
Sheets ("Grafico") .Select
Cells (17, "B") = x linhaa

x linha = Cells (17, "B").Value
y linha = (alpha * x linha) / (1 + (x_linha *

Cells (17, "C") = y linha

(alpha - 1)))



ElseIf g < 0 Then
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coef A = ((alpha * q) - Q)
coef B = (q - (alpha * xf) + xf + alpha - (alpha * q))
coef C = -xf
Delta = ((coef B ©~ 2) - (4 * coef A * coef C))
x 1 linha = (-coef B + (Delta ~ 0.5)) / (2 * coef A)
x 2 linhas = (-coef B - (Delta "~ 0.5)) / (2 * coef A)
Sheets ("Grafico") .Select
Cells (8, "C") = coef A
Cells (9, "C") = coef B
Cells (10, "C") = coef C
Cells (11, "C") = Delta
Cells (12, "C") = x 1 linha
Cells (13, "C") = x 2 linhas
Cells(l6, "B") = xf
Cells(l6, "C") = xf
If x 1 linha > 0 Then
Sheets ("Grafico") .Select
Cells (17, "B") = x 1 linha
Else
Sheets ("Grafico") .Select
Cells (17, "B") = x 2 linhas
End If
Sheets ("Grafico") .Select
x linha = Cells (17, "B").Value
y linha = (alpha * x linha) / (1 + (x_linha * (alpha - 1)))
Cells (17, "C") = y linha
Else
coef A = ((-alpha * q) + q)
coef B = (-g + (alpha * xf) - xf - alpha + (alpha * q))

coef C = xf



Delta = ((coef B "~ 2) -
x 1 linha = (-coef B +

X 2 linhas = (-coef B -

Sheets ("Grafico") .Select

Cells (8, "C") = coef A
Cells (9, "C") = coef B
Cells (10, "C") = coef C
Cells (11, "C") = Delta

Cells (12, "C")

Cells (13, "C")
Cells(l6, "B") = xf

Cells(l6, "C") = xf

If x 1 linha > 0 Then

(4 * coef A * coef C))

(Delta

(Delta

x 1 linha

x 2 linhas

Sheets ("Grafico") .Select
Cells (17, "B") = x 1 linha
Else
Sheets ("Grafico") .Select
Cells (17, "B") = x 2 linhas
End If
Sheets ("Grafico") .Select

x linha = Cells (17, "B").Value

y linha = (alpha * x linha)
Cells (17, "C") =y linha
End If

'LINHA AUXILIAR

Cells (21, "B") = xf
Cells (22, "B") = xf
Cells (21, "C") =0

Cells (22, "C") = xf

/ (1 +

0.5)) / (2 * coef A)

~0.5)) /

(x_linha *

(alpha

(2 * coef A)
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'"CALCULANDO Rdmin e Rd/Rdmin
Rd min = (xd - y linha) / (y_linha - x linha)

Rd Rdmin = Rd / Rd min

'"CALCULANDO A LINHA DE RETIFICACAO

y retif = xd / (Rd + 1)

Cells (4, "H") =0

Cells (4, "I") =y retif
Cells (5, "H") = xd
Cells (5, "I") = xd

'CALCULANDO AS VAZOES DE DESTILADO, DE PROD DE FUNDO, L E L barra

B = (F* (xf - xd)) / (xb - xd)
D=F -8B
L =Rd * D

L barra = L + (g * F)
Sheets ("Grafico") .Select
Cells (18, "I") = L barra

Cells (19, "I") =B

'CALCULANDO A LINHA DE ESGOTAMENTO

numerador = (xd - (g * xd) - (xf * Rd) - xf)

denominador = (-gq - Rd)

'numerador = ((L barra * xf) - (B * xf) + (B * xb) - (B * g * xb))
'denominador = (L barra - (B * q))

Sheets ("Grafico") .Select
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Cells (8, "I") = numerador

Cells (9, "I") = denominador

razdo = numerador / denominador

Cells (10, "I") = razéo

Cells (14, "H") = razéo

Cells (14, "I") = (((Rd * Cells (14, "H").Value) + (xd)) / (R4 +
1))

Cells (15, "H") = xb

Cells (15, "I") = xb

'"ESTAGIOS MINIMOS

num = (xd * (1 - xb)) / (xb * (1 - xd))
In num = WorksheetFunction.Ln (num)

den = alpha

In den = WorksheetFunction.Ln (den)

numero estagios = (ln num / 1n den) - 1

'LISTA DE RESPOSTAS

lst topo.Clear

lst topo.AddItem (" A corrente de topo é€ de " & Format (D, "0.00")
& " kg mol/h.™)

Ist fundo.Clear

lst fundo.AddItem (" A corrente de fundo é de " & Format (B, "0.00")
& " kg mol/h.™)

lst fenske.Clear
lst fenske.AddItem (" O nuUmero minimo de pratos pela")

lst fenske.AddItem ("Equacao de Fenske é " &
Format (numero_estagios, "0") & " mais o refervedor.")
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lst refluxo.Clear

1st refluxo.AddItem (" A razdo de refluxo min serda " &
Format (Rd min, "0.00") & " e a razdo de")
lst refluxo.AddItem ("refluxo pela razdo de refluxo min sera " &

Format (Rd Rdmin, "0.00"™) & ".")

"AUXILIO PARA CONSTRUCAO DO GRAFICO

Sheets ("Grafico") .Select
Cells (17, "I") = Rd
Cells (18, "I") = L barra
Cells (19, "I") =B

Cells (20, "I") = xd
Cells (21, "I") = xb
Cells (22, "1I") = xf
Cells (23, "I") = alpha
Cells (24, "I™) =g

Sheets ("Exportar") .Select

Cells (8, "G") = Format (numero estagios, "0")
Cells (9, "G") = Format (Rd, "0.00™)

Cells (10, "G") = Format (Rd min, "0.00")
Sheets ("Auxilio") .Select

Cells (6, "C") = Format((D * mmed), "0.00")
Cells (7, "C") = Format(Rd, "0.00")

Cells (8, "C") = Format (Tmed, "0.00")

Cells (9, "C™)

Format (numero estagios, "O0")

Worksheets ("Estdgios") .Range ("E8:E50") .ClearContents

Worksheets ("Estdgios") .Range ("F8:F50") .ClearContents



Worksheets ("Estégios") .Range ("G8:G50") .ClearContents
Worksheets ("Estdgios") .Range ("H8:H50") .ClearContents

Worksheets ("Estédgios") .Range ("I8:I50") .ClearContents

End Sub

Cddigo para Gerar Estagios
Private Sub btn estagios Click()

Sheets ("Grafico") .Select
Rd = Cells (17, "I")
L barra = Cells (18, "I")
B = Cells (19, "1I")
xd = Cells (20, "I")
xb = Cells (21, "I")

xf

Cells (22, "IM)
alpha = Cells (23, "1I")

fl = Cells (24, "I")

Sheets ("Estagios") .Select

Cells (8, "C") = alpha
Cells (9, "C") = xd

Cells (10, "C") = Rd
Cells (11, "C") = L barra
Cells (12, "C") =B

Cells (13, "C") = xb
Cells (14, "C") = f1
Cells (17, "C") = xf

razdo LOR = xd / (Rd + 1)
razdo LOE = (B * xb) / (L barra - B)
Cells (15, "C") = razao LOR

Cells(le6, "C") = razdo_ LOE
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Cells (8, "F") = xd
i =8
J =1

Sheets ("Estagios") .Select

Cells (i, "E") = 3

Cells (i, "G") ((Cells (i, "F").Value) / (alpha - (Cells(i,
"F") .Value * alpha) + (Cells (i, "F").Value)))

Cells (i, "H") = ((Rd * Cells(i, "G").Value) / (Rd + 1)) +
razao LOR

Cells(i, "I") = ((L barra * Cells(i, "G").Value) / (L barra -
B)) - razdo LOE

Cells(i + 1, "F") = Cells (i, "H").Value

+ 1

[
I
[

Do While Cells(i - 1, "H").Value < Cells(i - 1, "I").Value

Sheets ("Estagios") .Select

Cells (i, "E™) = 3

Cells (i, "G") = ((Cells(i, "F").Value) / (alpha - (Cells (i,
"F") .Value * alpha) + (Cells (i, "F").Value)))

Cells (i, "H") = ((Rd * Cells(i, "G").Value) / (Rd + 1)) +
razado_ LOR

Cells (i, "I") = ((L barra * Cells(i, "G").Value) / (L barra
- B)) - razdao LOE

Cells(i + 1, "F") = Cells (i, "H") .Value
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=3 +1
Loop
n =1
m = j
Cells(n, "F") = Cells(n - 1, "I").Value

Do While Cells(n - 1, "G").Value > xb

Sheets ("Estagios") .Select

Cells(n, "E") =m

Cells(n, "G") ((Cells(n, "F").Value) / (alpha - (Cells(n,
"F") .Value * alpha) + (Cells(n, "F").Value)))

Cells(n, "H") = ((Rd * Cells(n, "G").Value) / (Rd + 1)) +
razao_ LOR

Cells(n, "I") = ((L barra * Cells(n, "G").Value) / (L barra
- B)) - razdo LOE

Cells(n + 1, "F") = Cells(n, "I").Value

Loop

Cells(n, "E") =m

Call Exportar Grafico



Image2.Visible = True
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Image2.Picture = LoadPicture (ThisWorkbook.Path & "\Grafico.gif")

Image2.PictureSizeMode = fmPictureSizeModeStretch

Sheets ("Auxi1ilio") .Select

Cells (9, "C") =m - 2

Sheets ("Auxilio") .Select
n _ideal = Cells(8, "C")

n real = Cells(9, "C")

'RESULTADOS

lst coluna.Clear

lst coluna.AddItem (" A coluna tera " & Format(m - 2) & " pratos
e um refervedor.")
lst coluna.AddItem (" O prato de alimentacdo serd o " & Format (]

_ l) & uo.n)

Sheets ("Exportar") .Select

Cells (6, "G") = m - 2
Cells (7, "G") =3 -1
End Sub

'COMANDO PARA LIMPAR OS COMPONENTES

Private Sub btn limpar componentes Click()



lstAmais.Clear
lstBmais.Clear
lstCmais.Clear
lstAmenos.Clear
lstBmenos.Clear
lstCmenos.Clear
lst MM mais.Clear

lst MM menos.Clear

lst CalorLat mais.Clear

lst CalorLat menos.Clear

cboMaisVolatil.AddItem
cboMaisVolatil.AddItem
cboMaisVolatil.AddItem
cboMaisVolatil.AddItem
cboMaisVolatil.AddItem
cboMaisVolatil.AddItem
cboMaisVolatil.AddItem
cboMaisVolatil.AddItem
cboMaisVolatil.AddItem
cboMaisVolatil.AddItem
cboMaisVolatil.AddItem
cboMaisVolatil.AddItem
cboMaisVolatil.AddItem
cboMaisVolatil.AddItem
cboMaisVolatil.AddItem
cboMaisVoléatil.AddItem
cboMaisVolatil.AddItem
cboMaisVolatil.AddItem
cboMaisVolatil.AddItem
cboMaisVolatil.AddItem
cboMaisVolatil.AddItem

cboMaisVolatil.AddItem

"Selecionar"
"Acetona"
"Acido acético"
"Acetonitrila"
"Benzeno"
"iso-Butano"
"n-Butano"
"l1-Butanol"
"2-Butanol"
"iso-Butanol"
"tert-Butanol"
"Tetra cloreto de
"Clorobenzeno"
"l-Clorobutano"
"Cloroférmio"
"Ciclo-hexano"
"Ciclopentano"
"n-Decano"
"Diclorometano"
"Eter dietilico"
"1l,4-Dioxano"

"n-Eicosano"

carbono"
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cboMaisVoléatil.
cboMaisVoléatil.
cboMaisVolatil.
cboMaisVoléatil.
cboMaisVoléatil.
cboMaisVolatil.
cboMaisVoléatil.
cboMaisVolatil.
cboMaisVolatil.
cboMaisVoléatil.
cboMaisVolatil.
cboMaisVolatil.
cboMaisVoléatil.
cboMaisVolatil.
cboMaisVoléatil.
cboMaisVoléatil.
cboMaisVolatil.
cboMaisVoléatil.
cboMaisVolatil.
cboMaisVolatil.
cboMaisVoléatil.

cboMaisVolatil.

cboMenosVolatil
cboMenosVolatil
cboMenosVolatil
cboMenosVolatil
cboMenosVolatil
cboMenosVolatil
cboMenosVolatil
cboMenosVolatil

cboMenosVolatil

AddItem
AddItem
AddItem
AddItem
AddItem
AddItem
AddItem
AddItem
AddItem
AddItem
AddItem
AddItem
AddItem
AddItem
AddItem
AddItem
AddItem
AddItem
AddItem
AddItem

AddItem

"Etanol"
"Etilbenzeno"
"Etileno glicol"
"Fenol"
"n-Heptano"
"n-Hexano"

"Metanol"

"Acetato de metila"

"Metiletilcetona"
"Nitrometano"
"n-Nonano"
"iso-Octano"
"n-Octano"
"n-Pentano"
"l-Propanol"
"2-Propanol"
"Tolueno"
"Agua"
"o-Xileno"
"m-Xileno"

"p-Xileno"

ListIndex = 0

.AddItem

.AddItem

.AddItem

AddItem

.AddItem

AddItem

AddItem

.AddItem

AddItem

"Selecionar"
"Acetona"
"Acido acético"
"Acetonitrila"
"Benzeno"
"iso-Butano"
"n-Butano"
"1-Butanol"

"2-Butanol"
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cboMenosVolatil
cboMenosVolatil
cboMenosVolatil
cboMenosVolatil
cboMenosVolatil
cboMenosVolatil
cboMenosVolatil
cboMenosVolatil
cboMenosVolatil
cboMenosVolatil
cboMenosVolatil
cboMenosVolatil
cboMenosVolatil
cboMenosVolatil
cboMenosVolatil
cboMenosVolatil
cboMenosVolatil
cboMenosVolatil
cboMenosVolatil
cboMenosVolatil
cboMenosVolatil
cboMenosVolatil
cboMenosVolatil
cboMenosVolatil
cboMenosVolatil
cboMenosVolatil
cboMenosVolatil
cboMenosVolatil
cboMenosVolatil
cboMenosVolatil
cboMenosVolatil
cboMenosVolatil

cboMenosVolatil

.AddItem
.AddItem
.AddItem
.AddItem
.AddItem
.AddItem
.AddItem
.AddItem
.AddItem
.AddItem
.AddItem
.AddItem
.AddItem
.AddItem
.AddItem
.AddItem
.AddItem
.AddItem
.AddItem
.AddItem
.AddItem
.AddItem
.AddItem
.AddItem
.AddItem
.AddItem
.AddItem
.AddItem
.AddItem
.AddItem
.AddItem
.AddItem

AddItem

"iso-Butanol"
"tert-Butanol"
"Tetra cloreto de
"Clorobenzeno"
"l-Clorobutano"
"Cloroférmio"
"Ciclo-hexano"
"Ciclopentano"
"n-Decano"
"Diclorometano"
"Eter dietilico"
"1,4-Dioxano"
"n-Eicosano"
"Etanol"
"Etilbenzeno"
"Etileno glicol"
"Fenol"
"n-Heptano"
"n-Hexano"

"Metanol"

carbono"

"Acetato de metila"

"Metiletilcetona"
"Nitrometano"
"n-Nonano"
"iso-Octano"
"n-Octano"
"n-Pentano"
"l-Propanol"
"2-Propanol"
"Tolueno"
"Agua"
"o-Xileno"

"m-Xileno"
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cboMenosVoléatil.AddItem "p-Xileno"

cboMenosVolatil.ListIndex = 0

End Sub

Cddigo para Calcular Diametro

Private Sub btn calcular diametro Click()

kv = txt kv * 1

sigma = txt sigma * 1

Sheets ("Auxilio") .Select

rho mais volatil vapor = Cells (3, "C")
rho mais volatil liquido = Cells (4, "C")
D = Cells(6, "C")

Rd = Cells (7, "C")

velocidade ft = kv * (((rho mais volatil liquido -
rho mais volatil vapor) / rho mais volatil vapor) ~ 0.5) *
((sigma / 20) ~ 0.2)

velocidade = velocidade ft * 0.3048

vazdo méssica vapor = (D * (Rd + 1)) / 3600

vazdo volumétrica = vazdo méssica vapor / rho mais volatil vapor

drea borbulhamento = vazdo volumétrica / velocidade

drea total = area borbulhamento / 0.7 'Comumente é adotado que
70% da area total é usada no borbulhamento

didmetro = ((4 * area total) / WorksheetFunction.Pi()) ~ 0.5

'altura = vazdo volumétrica / (velocidade * didmetro)

Sheets ("Exportar") .Select

Cells (11, "G") = Format (didmetro, "0.00")



lst diametro.Clear

lst diametro.AddItem (" A coluna tera " & Format (diédmetro,
"0.00") & " m de didmetro.")

Cddigo para Calcular N° Real de Estagios

Private Sub btn estagios reais Click()

eficiencia = txt eficiencia * 1

Sheets ("Auxilio") .Select

n ideal = Cells (9, "C")

ni = eficiencia / 100

estagios reais = n ideal / ni

lst estagios reais.Clear

lst estagios reais.AddItem (" O numero de estagios reais da
coluna €& " & Format (estagios reais, "O0") & ".")

Sheets ("Exportar") .Select
Cells (12, "G") = eficiencia

Cells (12, "J") = Format (estagios reais, "0")

End Sub

77



