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Resumo 

A anilina (ANL) é um composto presente indiretamente em diversos produtos essenciais do nosso 

quotidiano, tais como medicamentos ou borrachas sintéticas. Como consequência, é de 

interesse a melhoria da eficiência energética do processo de produção do mesmo, 

nomeadamente da etapa de separação. 

A corrente de destilado da coluna de destilação em estudo (D1A) é constituída por mais de 50 

% (m/m) de água e além disso é heterogénea, ou seja, separa-se em duas fases: uma orgânica 

e outra aquosa. Consequentemente, o refluxo que é feito à coluna contém uma grande 

quantidade de água. O objetivo do trabalho é acrescentar um decantador a seguir à corrente 

líquida que abandona o condensador no topo da coluna, de forma a purgar a fase aquosa do 

sistema, tornando o refluxo praticamente orgânico. Pretende-se também avaliar as vantagens 

energéticas da remoção da água em constante circulação dentro da coluna, nomeadamente na 

realização de um aumento de capacidade da coluna e na pureza da ANL final, mantendo 

constante o calor fornecido ao reebulidor. 

Neste sentido, desenvolveu-se em ASPEN um modelo que descreve o comportamento da coluna 

e do decantador, o qual foi posteriormente validado através da comparação com resultados de 

uma reconciliação de dados da operação industrial, também realizada neste trabalho. De 

seguida, integraram-se ambas as unidades e avaliaram-se os resultados obtidos em dois testes: 

aumento do caudal alimentado e aumento do caudal de refluxo. Para terminar, dimensionou-

se o novo decantador e fez-se uma análise económica. 

Os modelos da coluna e do decantador foram desenvolvidos com sucesso dada a semelhança 

verificada entre os resultados obtidos em ASPEN e a realidade (reconciliação de dados). 

Relativamente ao sistema proposto, no teste de aumento de caudal, os resultados obtidos não 

corresponderam ao que era expectável obter, no entanto, quando se passou ao aumento do 

caudal de refluxo o novo sistema apresentou benefícios tais como aumento da recuperação de 

ANL na base e diminuição do caudal de destilado. Desta forma, obtém-se mais ANL por unidade 

de tempo na base e, ao mesmo tempo, permite folgar, através da redução de caudais, a parte 

do processo que recebe a corrente de destilado (destilação de leves). O principal benefício 

económico deve-se à diminuição do consumo de vapor no reebulidor.  

Os resultados deste trabalho servem de referência à realização de uma futura instalação piloto, 

que é fundamental para validar o modelo desenvolvido do sistema coluna + decantador.   

Palavras Chave (Tema): Destilação de Aminas Aromáticas; 

  Reconciliação de Dados;  

Simulação de Unidades de Separação; 
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Abstract 

Aniline (ANL) is a compound present indirectly in several essential products of our daily life, 

such as medicines or synthetic rubbers. As a consequence, it is of interest to improve the energy 

efficiency of the production process of the compound, in particular the separation step. 

The distillate stream of the distillation column under study (D1A) consists of more than 50 % 

(m/m) of water and is furthermore heterogeneous, that is, it separates into two phases: one 

organic and the other aqueous. As a consequence, the reflux which is made to the column 

contains a large amount of water. The purpose of this work is to add a decanter following the 

liquid stream leaving the condenser at the top of the column in order to purge the aqueous 

phase of the system rendering the reflux practically organic. It is also an additional objective 

the evaluation of the energy advantages of constant water withdrawal within the column, 

namely in carrying out an increase in column capacity and in the purity of the final ANL, always 

maintaining the same heat supplied to the reboiler. 

For this, a model was developed in ASPEN, which describes the behavior of the column and the 

decanter that was later validated through the comparison with the results of an industrial data 

reconciliation, also performed in this work. Afterwards, both units were integrated, and the 

results obtained in two tests were evaluated: increase of the fed flow rate and increase of the 

reflux rate. Finally, the new decanter was designed and an economic analysis was carried out. 

The column and settler models were successfully developed given the similarity between the 

results obtained in ASPEN and reality (data reconciliation). Regarding the proposed system, in 

the flow increase test the obtained results did not correspond to what was expected to obtain, 

however, when the reflux flow rate was increased, the new system presented benefits such as 

increase in ANL recovery at the base and decrease of the distillate flow rate. In this way, more 

ANL per unit of time is obtained at the base and, at the same time, allows the part of the 

process receiving the column’s distillate stream (distillation of “light” compounds) to be 

reduced by reducing the flow rate. The principal economic benefit is due to the reduction of 

the vapor consumption in the reboiler. 

The results of this work serve as reference to the realization of a future pilot plant, which is 

fundamental to validate the developed model of the column + decanter system.  

 

Keywords (Theme):      Aromatic Amine’s distillation; 

       Data Reconciliation;  

Simulation of Separation Unit;
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𝑉 
𝐿𝑆 
𝑉𝑆 
𝑄 
𝑓 
ℎ 
𝑇 
𝑃 
𝑋 
𝐻 
𝑔 
𝑣𝑜𝑙 
𝑅 
𝑙 
 

massa 
caudal de líquido 
caudal de vapor 
caudal da corrente lateral de líquido 
caudal da corrente lateral de vapor 
calor por unidade de tempo ou potência calorífica 
fugacidade 
entalpia 
temperatura 
pressão 
conversão 
altura 
aceleração da gravidade 
volume 
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comprimento do cilindro 
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tempo de passagem 
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Introdução 1 

1 Introdução 

1.1 Enquadramento e Apresentação do Projeto 

1.1.1 Anilina e suas propriedades físico-químicas 

A anilina (ANL), também denominada fenilamina ou aminobenzeno, pertence à família das 

aminas aromáticas com fórmula química C6H5NH2 (Figura 1). Pela primeira vez isolada no início 

do século XIX, só em 1845 a sua estrutura foi comprovada pelo alemão Von Hoffmann, que foi 

capaz de obter ANL através da redução do mononitrobenzeno (MNB) (“August Wilhelm von 

Hofmann facts, information, pictures | Encyclopedia.com, 2007). 

 

Figura 1 – Estrutura molecular da ANL. 

A ANL é um líquido oleoso, incolor, com um odor característico adocicado. Quando exposta ao 

ar e à luz solar adquire um tom acastanhado. É pouco solúvel em água, mas miscível com grande 

parte dos solventes orgânicos. Trata-se de um composto corrosivo para certos tipos de metais 

(metais anfotéricos), tais como alumínio, cobre, zinco ou ligas metálicas que contenham estes 

metais, devendo ser transportado/armazenado em equipamentos de ferro fundido ou aço de 

carbono. Deve ser manuseado com as máximas precauções, pois trata-se de um químico 

mutagénico, corrosivo, venenoso e muito tóxico para o ambiente (Documento Interno, 2009). 

Na Tabela 1 encontram-se as principais propriedades físico-químicas da ANL.  

Tabela 1 – Propriedades físicas e químicas da ANL.  

Peso molecular (g/mol) 93,12 

Massa volúmica a 20ºC (kg/m3) 1022 

Temperatura de ebulição a 760 torr (°C) 184,4 

Temperatura de fusão (°C) -6,2 

Viscosidade 20ºC (cP) 4,47 

Solubilidade da ANL na água (% em peso) a 20ºC 3,6 

Solubilidade da água na ANL (% em peso) a 20ºC 5,5 
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Introdução 2 

1.1.2 Aplicações e Mercado da Anilina 

A ANL possui diversos tipos de aplicações, sendo conhecida por ser usada em mais de 300 

produtos finais. É parte integrante da produção de alguns produtos farmacêuticos (analgésicos, 

antipiréticos, antialérgicos e vitaminas); de borrachas sintéticas, funcionando como acelerador 

da vulcanização; de corantes e pigmentos, funcionando como matéria-prima para a síntese de 

intermediários essenciais à produção destes compostos; de produtos químicos agrícolas, de tal 

forma que mais de 40 substâncias ativas presentes em pesticidas provêm da ANL. No entanto, 

a sua principal aplicação, representando cerca de dois terços da procura total, é para a 

produção de metil difenil diisocianato (MDI), tal como se ilustra na Figura 2.  Este composto é 

dos principais isocianatos que, reagindo com certos álcoois (polióis), dá origem a poliuretanos 

(PU), que são largamente utilizados na construção, mobiliário, indústria automóvel e 

isolamentos. Espera-se que a procura de MDI-PU cresça a bom ritmo, com uma taxa de 

crescimento anual de 6-8 %, o que justifica o interesse em aumentar a produção de ANL. As 

principais empresas produtoras de MDI são, por ordem: Bayer, ICI, BASF e DOW (Schneemann, 

2009). No complexo químico de Estarreja, a DOW-Portugal produz cerca de 400 mil metros 

cúbicos anuais de MDI em que toda a ANL necessária é fornecida pela Bondalti. 

 

Figura 2 – Consumo mundial de ANL por aplicação. 

 Tabela 2 - Especificações típicas de ANL para venda. 

Cor (APHA) 100 

Ponto de fusão (°C) -6,2 

Pureza mínima (%) 99,9 

MNB máximo (ppm) 2 

Água máximo (%) 0,15 

Tipicamente, a ANL para venda deve obedecer às especificações apresentadas na Tabela 2. Em 

determinados casos, as concentrações de impurezas tais como ciclohexilamina (CHA), 

ciclohexanol (CHOL), ciclohexanona (CHONA), toluidina (TLD), fenilciclohexilamina (CHANIL), 

diclohexilamina (DICHA) e ciclohexilidenoanilina (CHENO) devem ser especificadas.  
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Analisando o mercado, em 2011, produziram-se cerca de 5,4 milhões de toneladas de ANL 

(Documento Interno, 2011). Segundo o mesmo documento, estima-se que existam 39 empresas 

que sintetizam o composto, das quais 7 representam 63 % da produção total (Figura 3).  

 

Figura 3 – Produção de ANL por empresa, 2011.  

Em relação à Europa Ocidental, a produção de ANL, em 2011, atingiu as 1,6 milhões de 

toneladas. Destacam-se a Bayer como maior produtor (cerca de 38 % do total), seguida da BASF 

(22 %). A Bondalti, em Estarreja, surge como quarto maior produtor com 13 % da produção total 

do composto. A Tabela 3 indica as principais produtoras de ANL na Europa Ocidental.  

Tabela 3 – Produção de ANL por empresa na Europa Ocidental, 2011.  

Empresa Localização Capacidade (toneladas/ano) Percentagem do 

total (%) 

BASF Antuérpia  342 000  22 

Bayer Antuérpia 165 000  10 

Bayer Antuérpia 185 000  12 

Bayer Brunsbuettel 100 000  6 

Bayer Krefeld-Llendi 152 000  10 

DOW Bohlen 130 000  8 

Bondalti Estarreja 200 000  13 

Huntsman Wilton 300 000  19 

Total - 1 574 000 100 

Analisando as restantes zonas geográficas de relevo, na América do Norte produziu-se, em 2011, 

1,1 milhões de toneladas de ANL, com destaque para a DuPont que representa 41 % da 

capacidade total. Na China sintetizou-se, no mesmo ano, 1,8 milhões de toneladas com a 

capacidade produtiva bem distribuída por 19 empresas e no Japão produziu-se cerca de 450 mil 

toneladas do composto, destacando-se a Tosoh Corporation com 67 % da produção total. De 

referir que em qualquer das zonas descritas não estão previstas expansões a curto prazo 

(Documento Interno, 2011).  
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1.2 Apresentação da Empresa 

A Bondalti CHEMICALS, S.A. é uma empresa do grupo José de Mello, localizada no complexo 

químico de Estarreja. Em maio de 2018, a empresa decidiu que era a altura de fazer uma 

mudança da marca tendo em vista a internacionalização e a adaptação ao mercado global, cada 

vez mais competitivo. Até então tinha o nome de CUF-Químicos Industriais.  

Fundada em 1865, a CUF (Companhia União Fabril) dedicava-se à produção de sabões, estearina 

e óleos vegetais. Em 1898, Alfredo da Silva preside aos destinos da CUF e avança para a 

produção de adubos em larga escala. Daí em diante, a CUF foi-se tornando no grupo da 

península ibérica, com forte presença na indústria ligeira e pesada, na banca, construção, 

têxteis, estaleiros, seguros e muitos outros serviços. Na década de 1930 detinha já várias 

fábricas em diversas cidades e vilas portuguesas, empregando cerca de 16 mil colaboradores. 

O seu auge atinge-se no início da década de 1970, em que representa 5 % do PIB português, 

emprega cerca de 110 mil colaboradores e é um dos 5 maiores grupos económicos da Europa. 

O “império” CUF, maior grupo económico português da história, acaba por se extinguir aquando 

da sua nacionalização em 1975, passando a chamar-se Quimigal. No final dos anos de 1970, o 

grupo José de Mello regressa ao setor químico com a compra da Uniteca, uma fábrica de 

produção de cloro e álcalis. Em 1997, o grupo José de Mello adquire a Quimigal, realizando 

uma profunda reestruturação e volta a adotar o nome CUF. Em 2006, a CUF dá início a um 

processo de expansão, que estaria concluído em 2009, com o objetivo de duplicar a produção 

e, simultaneamente, garantir uma maior eficiência energética dos seus processos. Por fim, em 

2012 inaugurou a primeira fábrica portuguesa de nanomateriais, a Innovnano (“CUF - História,” 

2018).  

No seguimento do referido acima, em 2009 finalizou-se a expansão da CUF em que se duplicou 

a produção de ANL das 100 para as 200 mil toneladas anuais. Essa expansão não se limitou às 

instalações da CUF, mas sim a todas as outras fábricas do complexo químico de Estarreja, com 

destaque para a DOW-Portugal que deixa de produzir ANL para se dedicar inteiramente à 

produção de MDI, recebendo a ANL necessária da CUF o que equivale a 70 % das 200 mil 

toneladas anuais produzidas. A Air Liquide, fornecedora de gases como hidrogénio à Bondalti e 

à CIRES e monóxido de carbono à DOW-Portugal também teve de aumentar a sua produção para 

satisfazer as novas necessidades dessas fábricas. O investimento global desta operação 

ascendeu aos 250 milhões de euros. Desse investimento, metade (125 milhões de euros) foi 

realizado pela CUF, em que, na fábrica de ANL, adquiriu o trem de separação objeto de estudo 

no presente trabalho. O cluster do complexo químico de Estarreja pode ser encontrado no 

Anexo 1. 

Atualmente sintetiza, a partir de compostos como o benzeno (BZ), amoníaco e hidrogénio 

diversos produtos químicos tais como ANL, MNB, cloro, hipoclorito de sódio, soda cáustica, 
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ácido nítrico, ácido clorídrico, entre muitos outros. A Figura 4 apresenta os principais 

compostos produzidos pela Bondalti, bem como a sua influência nas receitas obtidas. Destaca-

se claramente a ANL, constituindo cerca de 70 % das receitas em 2011. A Bondalti é também 

um dos maiores produtores não integrados (i.e., sem consequente produção de MDI) de ANL do 

mundo, com 3,7 % da capacidade mundial de produção. É o terceiro maior produtor ibérico de 

cloro e lidera as vendas de ANL e ácido sulfanílico puro na Europa (Documento interno, 2011). 

 

Figura 4 - Compostos principais produzidos na Bondalti e percentagem do volume de receitas. 

A visão da Bondalti é ser um parceiro químico de referência no mercado global, oferecendo 

soluções de elevada qualidade, cumprindo rigorosamente os padrões de segurança e o respeito 

pelo ambiente, gerando valores para todos os stakeholders, tais como colaboradores, 

acionistas, fornecedores e comunidade. Toda a sua atividade assenta em três pilares: Inovação, 

Competência e Desenvolvimento Humano. 

1.3 Contributos do Trabalho 

Os objetivos estipulados são: simulação em ASPEN da coluna de destilação em estudo (D1A) e 

de um decantador que não existe na instalação industrial atual; avaliação de desempenho do 

novo sistema coluna D1A + decantador e dimensionamento do decantador. Este trabalho servirá 

de referência à futura realização de um projeto piloto do novo sistema. Além disso, do ponto 

de vista da Bondalti, é importante o desenvolvimento de um modelo da D1A e do decantador 

em ASPEN não só para o presente projeto, mas também para eventuais necessidades futuras. 

O desenvolvimento de um modelo, com o decantador incorporado, constitui um grande desafio 

devido ao desconhecimento do método termodinâmico mais adequado que descreva o equilíbrio 

líquido-líquido complexo e extremamente não ideal da mistura em causa. Assim sendo, foi 

desenvolvido no presente trabalho, pela primeira vez, um modelo termodinâmico capaz de 

descrever a distribuição de componentes pelas duas fases na corrente de destilado da D1A, que 

corresponde à corrente alimentada ao decantador. 
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1.4 Organização da Tese 

O trabalho divide-se em 6 capítulos e vários subcapítulos. 

No Capítulo 1 apresenta-se o produto final pretendido, a ANL. Descrevem-se as suas 

propriedades e aplicações, o seu mercado internacional fazendo referências aos principais 

produtores por área geográfica e qual a posição da Bondalti no mundo e na europa. 

No Capítulo 2 explica-se sucintamente o processo de produção de ANL da Bondalti e 

contextualiza-se o objetivo do trabalho. 

No Capítulo 3 detalham-se todas as etapas percorridas desde a recolha de dados industriais até 

à simulação e validação do modelo em ASPEN da coluna D1A e do decantador. Apresenta-se 

também o esquema do sistema proposto (D1A + Decantador) em ASPEN.  

No Capítulo 4 avalia-se o desempenho do sistema D1A + Decantador, o dimensionamento do 

decantador e a análise económica.  

No Capítulo 5 são apresentadas as conclusões do estudo realizado. 

No Capítulo 6 faz-se uma avaliação de todo o trabalho desenvolvido, tais como o grau de 

concretização dos objetivos propostos ou apresentação de sugestões de trabalho futuro. 
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2 Contexto e Estado da Arte 

2.1 Planta Industrial de Anilina da Bondalti 

O processo de produção de ANL é constituído, essencialmente, por três etapas: reação, 

separação da água e destilação. Está representado na Figura 5, de uma forma simplificada.  

 

 

Figura 5 - Processo de produção de ANL de forma simplificada. 

Na primeira etapa dá-se a reação em que o MNB (C6H5NO2) é hidrogenado para formar ANL e 

água, segundo a Eq.1.  

𝐶X𝐻Y𝑁𝑂Z	 + 	3	𝐻Z 	→ 	𝐶X𝐻Y𝑁𝐻Z + 3	𝐻Z𝑂 + 𝐸𝑛𝑒𝑟𝑔𝑖𝑎		                             (Eq.1) 

A reação ocorre na fase líquida, entre os 100-200 °C e a uma pressão entre os 10-20 bar. O 

rendimento obtido sob estas condições é superior a 96 %. Esta etapa caracteriza-se por um 

grande consumo de utilidades frias, uma vez que a reação é fortemente exotérmica. Além do 

produto final pretendido, a ANL, formam-se produtos secundários que posteriormente serão 

eliminados na etapa da destilação. Esses parasitas dividem-se em dois grupos: os leves e os 

pesados. Os leves são os que têm um ponto de ebulição inferior ao da ANL: CHA, CHOL, CHONA; 

os pesados, pelo contrário, são os que têm um ponto de ebulição superior ao da ANL: DICHA, 

CHENO, CHANIL, TLD. Portanto, segue para a etapa separação da água uma mistura composta 

maioritariamente por ANL e água e, em concentrações muito baixas, os leves, os pesados, o 

MNB que não reagiu e o BZ vestigial resultante da produção de MNB a montante. A esta mistura 

resultante da reação dá-se o nome de ANL bruta. 
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O objetivo da etapa de separação da água é, como o próprio nome indica, eliminar alguma água 

da ANL bruta proveniente da fase de reação. Desta forma, como a solubilidade da água na 

mistura diminui com a temperatura, consegue reduzir-se o teor de água de 20-30 % para 5-6 %, 

após a decantação. De seguida, essa mistura constituída maioritariamente por ANL e alguma 

água, leves, pesados, MNB e BZ é armazenada num tanque (R1) e segue para a secção de 

destilação.  

A etapa de destilação é constituída por dois trens independentes de colunas. Ambos os trens 

têm como objetivo obter ANL pura, contudo explicar-se-á o processo com base no trem onde 

se encontra a coluna em estudo, a D1A. A mistura proveniente do tanque R1 é alimentada à 

coluna D1A. Esta coluna é responsável pela separação no topo dos parasitas leves formados na 

reação e ainda da água que não foi possível separar na etapa anterior, obtendo-se um destilado 

com mais de 50 % (m/m) de água e o restante constituído por leves e ANL que foi arrastada. 

Esta corrente será encaminhada para a destilação de leves, onde serão purificados e 

recuperados o CHA e o CHOL. Na base da coluna sai então praticamente toda a ANL alimentada 

e os pesados. De seguida, essa corrente de base, livre de impurezas leves e água, alimenta as 

duas colunas finais D4B e D4C. A diferença de pressão entre as colunas permite a integração 

energética das mesmas. Cada uma destas colunas tem três saídas: na base saem as impurezas 

pesadas, numa saída lateral (sangria) sai a ANL pura para ser armazenada e no topo saem 

vapores de ANL que são importantes na integração energética entre estas duas colunas e a D1A. 

De notar que juntamente com os leves e pesados, podem também existir correntes, como foi 

referido acima, com MNB que não reagiu e BZ, pelo que o equilíbrio termodinâmico estabelecido 

é extremamente complexo, já que envolve 11 componentes, embora grande parte deles sejam 

produtos secundários em quantidades vestigiais. Torna-se, portanto, fulcral o estudo rigoroso 

do equilíbrio água/ANL já que são os componentes dominantes (juntos constituem cerca de 95-

98 % (m/m) do caudal alimentado à D1A).  

2.2 Contextualização do Problema  

A coluna de destilação D1A, tal como referido na Secção 2.1, tem como função separar na base 

a ANL, os pesados e outras impurezas resultantes da reação e no topo os leves e eliminar a 

água. Esta corrente de destilado é constituída pelos componentes leves, pela ANL que foi 

arrastada e por mais de 50 % de água em massa, o que significa que o refluxo à coluna contém 

uma grande quantidade de água. Além disso a corrente é heterogénea, apresentando uma fase 

aquosa (F.A) e uma fase orgânica (F.O) resultante do azeótropo formado entre a ANL e água, 

em que duas fases líquidas estão em equilíbrio com uma de vapor. Recorrendo a um decantador, 

o objetivo do trabalho passa por purgar do sistema a fase aquosa, obtendo-se assim um refluxo 

maioritariamente orgânico. Pretende-se avaliar o impacto desta operação na qualidade da ANL 

(pureza) que sai na base num aumento de capacidade da coluna (aumento do caudal alimentado 
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à coluna) em comparação com a atual, mantendo constante a potência calorífica fornecida ao 

reebulidor. Para tal, em primeiro lugar, realizou-se uma reconciliação de dados industriais 

relativos à D1A. Esta primeira etapa envolveu a medição dos caudais bem como a análise das 

composições de cada corrente em laboratório num dado período de tempo. Concluída esta 

etapa, desenvolveu-se e validou-se o modelo da coluna D1A em ASPEN, tendo como base de 

comparação os resultados obtidos na reconciliação de dados. De seguida, fez-se o mesmo 

procedimento para o decantador e juntaram-se ambos os sistemas em ASPEN (D1A + 

decantador). Por fim, avaliaram-se os resultados obtidos, comparando a nova configuração com 

a atual.   

Este projeto permite quantificar os efeitos benéficos, a nível económico e na qualidade do 

produto final, da remoção da água em constante circulação dentro da coluna. Na Figura 6 está 

a coluna D1A atual, uma coluna de destilação convencional e a Figura 7 ilustra a nova 

configuração em estudo, em que o refluxo passa ser quase exclusivamente orgânico.  

 

     Figura 6 - Coluna D1A.    Figura 7 - Nova configuração proposta.  

2.3 A Importância da Separação na Indústria Química 

O estudo de técnicas de separação é fundamental em engenharia química. A etapa de separação 

está presente em praticamente todos os processos químicos industriais. As matérias-primas são 

purificadas antes de serem alimentadas ao reator. Neste, além do produto final pretendido, 

formam-se produtos secundários que têm de ser removidos. Os próprios reagentes não 

convertidos e o catalisador devem ser recuperados e realimentados ao reator. A exigência do 

mercado para o produto cumprir as restritas especificações de pureza torna impossível a sua 

comercialização proveniente diretamente da corrente de saída do reator. Ora, por todos estes 

motivos é óbvio que a presença de unidades processuais de separação é inevitável. Além disso, 

numa instalação industrial tipicamente 40 % a 70 % dos custos operacionais destinam-se à fase 
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de separação, o que a torna numa etapa apetecível do ponto de vista de poupança económica 

e, portanto, sempre aberta a novas descobertas e inovações para que seja otimizada 

continuamente e de modo a diminuir os custos de operação (Wankat, 2011). O presente trabalho 

visa precisamente um maior aproveitamento da energia disponível na etapa de separação.  

Trata-se de uma etapa desafiante, especialmente no caso em estudo da Bondalti, em que se 

vai simular em ASPEN:  

• Inicialmente, a coluna de destilação (D1A), sendo que, para tal, é importante saber 

como tratar os dados industriais disponíveis, essenciais na validação do modelo 

desenvolvido no simulador; é fundamental escolher criteriosamente o modelo 

termodinâmico que descreva uma mistura proveniente do reator constituída por 11 

componentes que apresenta um equilíbrio de fases muito complexo e, além disso, com 

uma reação que abrange 4 componentes.  

• Posteriormente um decantador que, ao contrário da coluna D1A, não existe na 

instalação atual, mas oferece enormes desafios devido à dificuldade em escolher um 

modelo termodinâmico que descreva o equilíbrio líquido-líquido que se observa na 

realidade.  

• Finalmente, a junção de ambas as unidades e a comparação de resultados entre a nova 

configuração e a que atualmente existe na instalação industrial mediante os objetivos 

definidos.  

Nos capítulos seguintes explicar-se-á detalhadamente estas etapas.  

 

Nota: todos os valores indicados a partir do próximo capítulo não correspondem aos valores 

reais (mas serão proporcionais) devido a questões de confidencialidade.
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3 Modelização e Simulação de Unidades de 

Separação  

3.1 Reconciliação de Dados Industriais 

Quando se pretende simular e/ou otimizar unidades processuais, tais como colunas de 

destilação ou decantadores, é fundamental que as equações utilizadas para as descrever 

correspondam o mais possível à realidade. Por outras palavras, é necessário assegurar que o 

modelo matemático utilizado pelo simulador, no caso o ASPEN, descreva com precisão o que se 

observa a nível industrial. Esta etapa pode parecer simples quando existem dados 

industriais/experimentais disponíveis, no entanto, torna-se desafiante e complexa pela 

dificuldade em estabelecer quais desses dados usar, ou seja, quais os que se devem eliminar 

ou quais os que correspondem à realidade ou não. Por isso, antes de se tentar validar o modelo 

matemático por comparação entre os resultados obtidos e os valores medidos na instalação 

industrial ou analisados em laboratório é necessário solucionar este problema.  

Esta etapa de tratamento de dados é de grande importância quando se utilizam dados reais do 

processo como referência, já que advêm de medidores industriais que por um elevado conjunto 

de motivos, tais como falta de calibração regular ou mau funcionamento, originam numerosos 

erros de medição; o mesmo se aplica às análises de composição realizadas em laboratório. 

Como consequência, essas variáveis medidas/analisadas não satisfazem as equações de balanço 

material, ou seja, não cumprem as leis de conservação de massa, o que levará a tomar decisões 

erradas ou poderá influenciar desfavoravelmente diferentes partes do processo (Neves, 2007). 

A solução passa por adotar uma estratégia de reconciliação de dados de modo a ajustar os erros 

associados a esta instabilidade típica de uma instalação industrial. Esses erros dividem-se em: 

• Erros aleatórios, devido à falta de precisão dos medidores ou dos equipamentos de 

laboratório. Deve-se também a fatores como oscilações no fornecimento de eletricidade 

ou mudanças das condições ambientais. O mesmo medidor sob as mesmas condições 

pode dar um valor diferente, pelo que não é possível eliminar este erro, contudo pode 

minimizar-se aumentando o número de medições. Este tipo de erros está normalmente 

distribuído em redor do valor real das medições. 

• Erros grosseiros ou sistemáticos, associados a eventos não aleatórios como má instalação 

ou escolha incorreta do medidor, má calibração, erosão, corrosão ou deposição de 

resíduos sobre os sensores. Este tipo de erro em certos casos pode ser reduzido ou 

mesmo eliminado através da aplicação de um fator de correção, que serve para corrigir 

esse desvio persistente entre o valor real e o medido (Verheijen, 2011). 
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De acordo com o referido anteriormente, a aplicação de uma técnica de reconciliação permite 

ajustar (reconciliar) os valores medidos e/ou analisados respeitando as restrições (equações de 

balanço material/energético) do processo. Neste trabalho aplica-se o método clássico de 

reconciliação de dados com uma modificação, que consiste em acrescentar um fator de 

ponderação (denominado de “peso”) a cada variável, que no fundo estabelece a importância 

de cada uma dessas variáveis em toda a estratégia de reconciliação, aumentando a precisão 

dos resultados. Este método é conhecido por Método dos Mínimos Quadrados Ponderados 

(MQP). O método clássico, sem modificações, é da autoria de Carl Friedrich Gauss quando, em 

1809, publicou num artigo em que a melhor forma de ajustar os valores medidos é minimizando 

a soma dos quadrados dos resíduos. Apesar de proposto no início do século XIX, a primeira 

aplicação deste método a uma instalação industrial remonta apenas à década de 1960 (Zanetti 

e Chagas, 2012)   

O método utilizado (MQP), segundo Raffiee (Rafiee e Behrouzshad, 2016), afirma que, na 

ausência de erros grosseiros e em estado estacionário, os valores reconciliados podem ser 

determinados minimizando a soma dos mínimos quadrados ponderados das variáveis medidas 

(Eq.2). No fundo, o método MQP, aliás tal como todos os métodos de reconciliação de dados 

existentes, trata-se de um problema de otimização. Os fatores de ponderação estão associados 

ao desvio padrão, 𝜎_, dos valores medidos de N medições (Eq.3) e 𝑠`(𝑥_, 𝑢b) corresponde às 

restrições de balanço material e energético.  

𝑀𝑖𝑛𝑖𝑚𝑖𝑧𝑎𝑟	 ∑ fgh
ijkh

l

mh
n
Z

_,opq_qr                                    (Eq.2) 

Sujeito às restrições: 

𝑠`s𝑥_t, 𝑢bu = 0                               𝑘 = 1,2,3, … , 𝐾 

𝜎_ = z{∑ skh
ljk|é}h~

l u��
h�� �

(�j�)
                                 (Eq.3) 

Na Eq.3, 𝑥_t corresponde ao valor medido tal como na Eq.2 e 𝑥oéq_rt  ao valor médio das N 

medições. Na Eq.2, 𝑦_� corresponde à variável reconciliada, 𝑢b à variável não medida, 1 𝜎_Z�  é o 

fator de ponderação ou peso de cada variável e fgh
ijkh

l

mh
n
Z
define-se como a penalidade de 

medição. Quanto maior o peso de uma dada variável, significa que a precisão das medições é 

elevada, logo o seu desvio padrão será um valor baixo. O peso serve precisamente para avaliar 

quais das variáveis devem ser mais ou menos ajustadas pelo otimizador utilizado para resolver 

o problema de minimização, ou seja, se o peso for elevado, o ajuste deve ser pequeno; caso 

contrário, um peso baixo significa valores medidos com muita variabilidade, pelo que a variável 

deve sofrer um ajuste maior. Sem a utilização do fator de ponderação, os valores reconciliados 
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obtidos podem apresentar um erro apreciável relativamente aos valores medidos ou o 

otimizador pode mesmo nem dar resultados (não converge), porque vai dar literalmente o 

mesmo “peso” a cada uma das variáveis medidas o que não corresponde à realidade, pois há 

sempre correntes mais estáveis do que outras, há correntes que realizando medições de minuto 

a minuto apresentam uma enorme variabilidade e consequentemente um desvio padrão elevado 

e à outras que medidas de hora a hora o valor medido pouco oscila. A introdução deste fator 

de ponderação torna-se, por isso, muito importante para a obtenção de resultados confiáveis e 

precisos. 

As equações de balanço material e energético podem ser lineares, bilineares ou não lineares. 

Uma diversa base de dados de técnicas disponíveis para lidar com restrições é dada por 

Narasimhan em (Narasimhan e Bhatt, 2015). Restrições lineares surgem quando se reconcilia 

apenas medições de caudais globais; restrições bilineares quando as restrições correspondem a 

balanços de massa parciais, ou seja, a cada espécie química envolvida, em que se multiplica o 

caudal total medido pela composição de um determinado componente; restrições não lineares 

aparecem quando existem reações químicas e se conhece a sua cinética. 

As variáveis não medidas, 𝑢b, muitas vezes podem ser calculadas por variáveis medidas, ou 

seja, num bloco com uma entrada e duas saídas, sendo medidas apenas a entrada e uma das 

saídas, a outra, apesar de não medida diretamente, pode ser calculada por diferença. No 

entanto, o desejável em reconciliação de dados é a redundância em todos os balanços, pois 

quanto maior o número de variáveis medidas e menor o número de não medidas, menor será o 

erro dos resultados obtidos. Existem, contudo, uma série de técnicas para lidar com variáveis 

não medidas. Um exemplo é a técnica de projeção de Crowe (Crowe, 1986) em que, 

resumidamente, essas variáveis são eliminadas dos balanços através de métodos matriciais 

possibilitando a redução do número de equações. No presente trabalho assegurou-se a presença 

de redundância, pelo que não é preponderante detalhar a base teórica destas técnicas. 

Para a resolução do problema de otimização em que assenta toda a metodologia descrita, o 

Solver utilizado foi o GRG (Generalized Reduced Gradient) – Non Linear presente no Microsoft 

Excel. De notar que foi recomendado por especialistas na área a utilização de outro software 

que não o GRG do Excel para a reconciliação de dados. De facto, este último é considerado um 

solver muito sensível a sistemas complexos, apresentando algumas dificuldades em convergir 

mesmo com redundância total em todas as variáveis envolvidas, no entanto, ele foi 

desenvolvido para conseguir resolver sistemas não lineares, por isso deve ser capaz de resolver 

o sistema em estudo, que não é muito complexo, apenas bilinear. A aplicação informática mais 

utilizada para estes casos é o GAMS – General Algebraic Modeling System, que possui motores 

de otimização mais poderosos que o GRG e consegue com mais facilidade obter convergência. 

No entanto, o GAMS é um programa que possui uma linguagem de programação específica e 
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onde é necessário algum tempo para dominá-la de forma a escrever corretamente o código 

para a resolução do problema, que pode ser muito extenso por vezes. Sendo assim, o desafio 

de reconciliar utilizando um solver mais sensível, mas muito mais prático que o GAMS 

prevaleceu. Efetivamente, o GRG possui um interface concebido pelo Excel e por isso não é 

necessário escrever código, o que é uma grande vantagem pois, aplicando o procedimento 

desenvolvido no presente trabalho e descrito nas secções seguintes, consegue-se obter bons 

resultados e com muito menos tempo despendido.  

3.1.1 Coluna de Destilação D1A 

Na reconciliação dos dados relativos à coluna D1A é necessário, em primeiro lugar, verificar 

quais das variáveis são medidas ou analisadas, dado que a redundância numa unidade complexa 

do ponto de vista matemático é uma condição necessária. Apesar de na Secção 3.1 se falar 

também em balanços energéticos, a presente reconciliação visa o acerto das equações de 

balanço mássico (global e parcial) que, como se verá adiante, é suficiente para validar o modelo 

desenvolvido em ASPEN. Ora, a coluna é constituída por 3 correntes (Figura 8): a corrente de 

entrada de alimentação (FEED) e as correntes de saída de base (BASE) e de topo (TOPO). As 

correntes FEED e TOPO possuem um caudalímetro que transmite a informação do valor medido 

continuamente para um sistema utilizado pela Bondalti chamado SIAP (Sistema Integrado de 

Apoio à Produção), onde podem ser consultados com a frequência máxima de minuto a minuto 

para um determinado espaço temporal definido pelo utilizador. Aliás, qualquer variável medida 

do processo pode ser consultada nesse sistema. A corrente BASE não é medida diretamente à 

saída da coluna, mas pode ser determinada pela soma das correntes R1B, ANLPURAB, 

PESADOSB, R1C, ANLPURAC e PESADOSC, todas elas medidas (Figura 8). Caso a reconciliação 

fosse feita para o trem completo, teria que se considerar o caudal de base como variável não 

medida, mas como se remete unicamente para a coluna D1A pode considerar-se a soma das 6 

correntes como uma variável medida. Na verdade, é uma consideração razoável dado a pequena 

variabilidade temporal dos valores medidos (erros aleatórios) por esses 6 caudalímetros.  

 

Figura 8 - Sistema D1A + D4B + D4C. 
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As composições das três correntes são analisadas periodicamente no laboratório da Bondalti e 

integradas no SIAP, contudo são analisadas em horários diferentes, por exemplo, a alimentação 

é analisada às 9h e a de topo às 17h. Isto torna-se num problema, porque obviamente às 17h a 

composição da alimentação pode ser significativamente diferente da composição às 9h. Além 

disso, na corrente de topo, a composição de água não é determinada laboratorialmente nas 

análises periódicas, mas sim por diferença entre o total e os orgânicos. Tudo isto torna 

impossível a aplicação da estratégia de reconciliação à coluna exclusivamente com os dados do 

SIAP. 

Ora, para obter uma reconciliação de dados robusta é necessário pelo menos uma medição de 

caudal de cada corrente e respetivas composições em simultâneo (Neves, 2007). Para tal, 

recolheram-se 6 amostras na fábrica das 3 correntes no menor tempo possível. Registou-se 

sempre a hora e o minuto da recolha, para posteriormente recolher do SIAP os dados dos 3 

caudais no período de tempo correto. Essas amostras foram analisadas em laboratório, através 

de duas técnicas de análise: Cromatografia Gasosa (GC) para componentes orgânicos e Karl-

Fisher (KF) para a água. Como referido em capítulos anteriores, a alimentação é constituída 

por 11 componentes em que a água e a ANL juntas perfazem cerca de 95-98 % do total, ou seja, 

os restantes 9 componentes estão presentes em quantidades vestigiais. Como consequência, 

mesmo utilizando o cromatógrafo com tecnologia adequada, calibrado da melhor forma 

possível, uma elevada precisão nas análises é sempre difícil de obter, daí ser importante a 

realização de várias análises, assegurando um maior número de pontos para calcular o desvio 

padrão e consequentemente o fator “peso”, o que permite aumentar a robustez do método. 

Outro aspeto a salientar é na amostra da corrente de topo que, como já referido anteriormente, 

após repouso, forma duas fases, uma orgânica e outra aquosa. Como o pretendido é a 

composição da mistura, adotou-se o seguinte procedimento: para análise da água (KF) colocou-

se cada uma das seis amostras bifásicas num copo sob forte agitação, garantindo dessa forma 

a mistura de ambas as fases; de seguida retirou-se uma pequena quantidade e realizou-se a 

análise no menor tempo possível para não correr o risco de se voltarem a formar as duas fases, 

com o objetivo de maximizar a precisão da análise. No que se relaciona com os orgânicos (GC), 

o procedimento foi mais simples: adicionou-se um solvente (metanol) que dissolve a mistura e 

injetou-se no cromatógrafo.  

Posto isto, descrever-se-á o procedimento desenvolvido no presente projeto para se obter 

dados reconciliados dos seis pontos, utilizando o motor GRG. Esse procedimento, recorrendo 

sempre à Eq.2, divide-se em 3 etapas: 

1. Reconciliação dos Caudais Globais: Nesta fase apenas os caudais globais são 

reconciliados. Como estimativa inicial utilizam-se os respetivos caudais medidos para 

cada um dos seis pontos. Minimiza-se a soma dos desvios ponderados sujeitos à restrição 
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de balanço material global (Eq.4), em que 𝐹 é o caudal de alimentação, 𝐷 o caudal de 

destilado e 𝐵 o caudal de base. Na Figura 8, 𝐹, 𝐷 e 𝐵 correspondem às correntes FEED, 

TOPO e BASE, respetivamente. Desta forma, obtém-se uma boa estimativa inicial dos 

caudais para a segunda etapa (2.). 

																	𝐹 − 𝐷 − 𝐵 = 0                                                                                  (Eq.4) 

2. Reconciliação dos Caudais Parciais: Fixando a estimativa dos caudais globais obtida 

em 1., reconciliam-se os caudais parciais através das restrições enunciadas nas Eq.5 a 

15, em que 𝑥 corresponde à fração mássica do componente indicado em índice, usando 

como estimativa inicial de cada 𝑥 o valor obtido na respetiva análise. Além dos balanços 

parciais, também é necessário impor mais três restrições (Eq.16 a 18), correspondendo 

às equações estequiométricas em que o somatório das frações mássicas de cada 

componente em cada corrente tem que ser igual a 1. Assim, obtém-se uma estimativa 

otimizada das frações mássicas crucial para o derradeiro passo. 

𝐹𝑥�� − 𝐷𝑥�� − 𝐵𝑥�� = 0         (Eq.5) 

𝐹𝑥��� − 𝐷𝑥��� − 𝐵𝑥��� = 0         (Eq.6) 

𝐹𝑥���� − 𝐷𝑥���� − 𝐵𝑥���� = 0        (Eq.7) 

𝐹𝑥����� − 𝐷𝑥����� − 𝐵𝑥����� = 0        (Eq.8) 

𝐹𝑥��� − 𝐷𝑥��� − 𝐵𝑥��� = 0        (Eq.9) 

𝐹𝑥��� − 𝐷𝑥��� − 𝐵𝑥��� = 0         (Eq.10) 

𝐹𝑥t�� − 𝐷𝑥t�� − 𝐵𝑥t�� = 0        (Eq.11) 

𝐹𝑥����� − 𝐷𝑥����� − 𝐵𝑥����� = 0        (Eq.12) 

𝐹𝑥����� − 𝐷𝑥����� − 𝐵𝑥����� = 0        (Eq.13) 

𝐹𝑥������ − 𝐷𝑥������ − 𝐵𝑥������ = 0       (Eq.14) 

𝐹𝑥Á��� − 𝐷𝑥Á��� − 𝐵𝑥Á��� = 0        (Eq.15) 

∑𝑥� = 1           (Eq.16) 

∑𝑥� = 1           (Eq.17) 

∑𝑥� = 1           (Eq.18) 

3. Reconciliação Global: Com as estimativas obtidas em 1. e 2. dos caudais e das frações 

mássicas como ponto de partida reconcilia-se tudo em simultâneo, ou seja, os caudais 

globais, parciais e as equações estequiométricas (Eq.4 a 18).  

A aplicação rigorosa de cada um destes três passos é importantíssima para obter bons 

resultados. Tentou-se primeiro reconciliar os 6 pontos em simultâneo e, além disso, avançando 

de imediato para o passo 3., ignorando os dois primeiros. O GRG não consegue convergir para 

uma solução. Mudando as definições de convergência e a precisão das restrições, consegue 

finalmente convergir, mas para valores sem significado. Posto isto, tentou-se reconciliar um 

ponto de cada vez, usando como desvio padrão para cada ponto o desvio padrão 
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correspondente às seis medições e avançando também diretamente para o passo 3, sendo que, 

mais uma vez, o não se obteve resultados válidos. A dado momento pensou-se em utilizar o 

GAMS, mas o método GRG tinha que, tal como referido no final da Secção 3.1, conseguir 

resultados para um sistema bilinear, pelo que se persistiu. Após diversas tentativas sem 

sucesso, com o procedimento constituído por 3 etapas acima descrito conseguiu-se obter os 

resultados pretendidos. O GRG apresenta resultados respeitando todas as 15 restrições com 

uma precisão muito elevada. Convém salientar que se deve primeiro calcular o desvio padrão 

dos 6 pontos de caudal medido e respetivas composições analisadas, porque é esse desvio 

padrão que se utiliza para reconciliar, segundo a Eq.2, cada um dos 6 pontos individualmente. 

Seguidamente, apresenta-se um exemplo detalhado de como se reconciliou um dos pontos de 

forma a elucidar o procedimento descrito.  

Exemplo 

Optou-se por exemplificar o processo de reconciliação do primeiro ponto, denominado 

Reconc_1, sendo que é idêntico para os restantes cinco pontos.  

Primeiramente, verificou-se o cumprimento do balanço global e parciais usando os caudais (Eq. 

4 a 15) e composições medidos diretamente dos caudalímetros e analisadas diretamente do 

laboratório, ou seja, dos dados recolhidos em bruto. Os resultados estão na Tabela 4. 

Tabela 4 - Erros nos balanços mássicos para o ponto Reconc_1, antes da reconciliação. 

 Erro (kg/h) 

Balanço Global 44,93 

Balanço Parcial 

C1 0,25 

C2 -8,04 

C3 23,03 

CHONA 54,31 

ANL 165,86 

C4 -0,04 

C5 0,07 

C6 0,01 

CHENO -72,60 

C7 -3,56 

ÁGUA -115,36 
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Analisando a Tabela 4, destacam-se os erros associados aos componentes CHONA, ANL, CHENO 

e ÁGUA. De facto, comparativamente aos restantes, a diferença relativamente a zero é muito 

significativa o que pode indicar a existência de uma reação química no seio da coluna entre 

estes quatro componentes, em que, pelo desvio positivo, a CHONA e a ANL seriam os reagentes 

e o CHENO e a ÁGUA, pelo desvio negativo, os produtos da reação. Os desvios relativos aos 

componentes CHONA e CHENO foram verificados no trabalho de Filipe Neves (Neves, 2007) em 

que assumiu um fator de inter-conversão entre ambos os componentes para conseguir 

reconciliar os balanços. A reação entre os quatro componentes confirma-se numa patente 

inglesa da autoria de Alan e Arthur (Graham e Ibbotson, 1980), em que sugerem medidas a 

tomar para diminuir o teor de CHONA na ANL bruta, i.e., à saída do reator. A expressão da 

reação química encontra-se na Eq.19.  

𝐴𝑁𝐿 + 𝐶𝐻𝑂𝑁𝐴	 → 𝐶𝐻𝐸𝑁𝑂 + Á𝐺𝑈𝐴	                     (Eq.19) 

A única informação disponível sobre a reação é a sua estequiometria (1:1:1:1) em que, no caso, 

o reagente limitante é a CHONA. Não existe na literatura qualquer informação adicional sobre 

a reação, como por exemplo a sua cinética. Assim sendo, para descrever a reação na 

reconciliação utilizou-se a razão entre os pesos moleculares (Tabela 5) para adicionar um novo 

termo às equações de balanço parcial dos intervenientes na reação (Eq. 8,9,13 e 15): a massa 

de CHONA que reage por unidade de tempo (�̇������,�r���o_q�), que será também uma variável 

a reconciliar.  

Tabela 5 - Pesos moleculares dos intervenientes na reação ocorrida na D1A. 

Componentes Peso molecular (kg/kmol) 

CHONA 98,14 

ANL 93,13 

CHENO 173,26 

ÁGUA 18,02 

Basicamente, às Eq. 8, 9, 13 e 15 acrescenta-se o que foi consumido ou formado de cada 

interveniente em função da �̇������,�r���o_q�. Assim, as equações corrigidas e a serem 

utilizadas na reconciliação correspondem agora a Eq. 20, 21, 22 e 23.  

𝐹𝑥����� − 𝐷𝑥����� − 𝐵𝑥����� −	�̇������,�r���o_q� = 0      (Eq.20) 

𝐹𝑥��� − 𝐷𝑥��� − 𝐵𝑥��� − �̇������,�r���o_q� ×
� ,�Z¡ 
�¡,�¢¢¡

= 0      (Eq.21) 

𝐹𝑥����� − 𝐷𝑥����� − 𝐵𝑥����� + �̇������,�r���o_q� ×
�£ ,ZY£¡
�¡,�¢¢¡

= 0     (Eq.22) 

𝐹𝑥Á��� − 𝐷𝑥Á��� − 𝐵𝑥Á��� + �̇������,�r���o_q� ×
�¡,¤�Y 
�¡,�¢¢¡

= 0     (Eq.23) 



Estudo do Impacto da Alteração da Composição de Refluxo em Colunas de Destilação 

Modelização e Simulação de Unidades de Separação 19 

Resolvida a questão da reação química ocorrida na coluna, pode finalmente iniciar-se o 

processo de reconciliação. Nas Figuras 9 e 10 exemplifica-se a aplicação da Eq.2 numa folha de 

Excel utilizando o Solver GRG. Analisando as figuras, nelas estão todos os caudais medidos e 

respetivas composições analisadas para cada um dois seis pontos. Apesar de no caso a 

reconciliação ser para o primeiro ponto (Reconc_1) é necessário o cálculo do desvio padrão de 

todas as variáveis para os seis pontos, porque esse desvio padrão será utilizado na reconciliação 

do primeiro ponto. Relembra-se que quanto maior o número de pontos com que se calcula o 

desvio padrão, com mais precisão os resultados da reconciliação vão traduzir a variabilidade do 

processo industrial. Nas restantes linhas aparecem os termos necessários à aplicação da 

equação, tais como a “Variável Reconciliada (𝑦_�)” que é a linha de células a ser alterada pelo 

GRG, a “Fórmula” que é o termo fgh
ijkh

l

mh
n
Z
 (penalidade da medição), as quinze “Restrições” e 

o somatório em que o objetivo é a sua minimização, tudo isto cumprindo a ordem das 3 etapas 

referidas no início do capítulo.  

 

Figura 9 - Excerto da folha desenvolvida em Excel para reconciliação do ponto Reconc_1. 

 

Figura 10 - Aplicação do otimizador GRG na folha de Excel para o ponto Reconc_1. 
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No exemplo das Figuras 9 e 10, os valores apresentados na linha 13 do Excel estão já 

reconciliados. Comprova-se que, cumprindo as 3 etapas no presente trabalho enunciadas os 

erros obtidos nas equações de balanço material são extremamente baixos, quando comparados 

com os erros em bruto na Tabela 4. No balanço global obteve-se o valor de zero, nas equações 

estequiométricas de 100 (em percentagem) e nos parciais próximo de 10-5, portanto este 

procedimento apresenta resultados de elevada precisão. No entanto, para obter esta precisão 

é necessário abrir a caixa Options no interface do Solver e aumentar a precisão das restrições 

e o valor de convergência para 10-5, isto porque um valor de 10-3 (o valor predefinido), apesar 

de ser praticamente zero, mais adiante quando se calcular os valores da recuperação dos 

componentes, especialmente os que estão em quantidades vestigiais, é uma precisão 

demasiado baixa para o caso em estudo e os valores calculados não têm significado. Os 

resultados para o ponto Reconc_1 encontram-se na Tabela 6 e os restantes no Anexo 2. 

  Tabela 6 - Valores reconciliados para o ponto Reconc_1. 

Caudal FEED (kg/h) Caudal TOPO (kg/h) Caudal BASE (kg/h) 

25645 2792 22853 

%massa Componentes “leves” ANL Componentes “pesados” ÁGUA 

FEED 0,04 0,69 0,77 0,26 92,36 0,004 0,0003 0,002 0,12 0,10 5,66 

TOPO 0,33 6,30 7,04 0,52 34,24 0,000 0,0000 0,000 0,000 0,000 51,56 

BASE 0,000 0,004 0,0002 0,042 99,29 0,004 0,0003 0,002 0,45 0,12 0,09 

�̇������,�r���o_q� (kg/h) 41,56 

3.1.2 Decantador 

O decantador é um equipamento que não existe na instalação atual, aliás um dos objetivos é 

precisamente projetá-lo. A questão que se coloca é a seguinte: Se o decantador não existe na 

instalação como se consegue, tal como na D1A, fazer uma reconciliação de dados que sirva de 

referência à validação do modelo posteriormente desenvolvido em ASPEN?  

A resposta é simples: na D1A existiam medições em tempo real e fez-se análises em laboratório 

de todas as variáveis; no decantador, apesar de não existirem essas medições porque nem 

sequer existe, a sua corrente de alimentação é a corrente de destilado da D1A. Ora, como se 

sabe, essa corrente após algum tempo de repouso forma uma F.A e F.O. Se tal acontece é 

perfeitamente possível realizar uma reconciliação de dados. O procedimento é o seguinte: 

retiram-se amostras da corrente de destilado da coluna para um frasco e espera-se que se 

formem as duas fases; pesa-se a mistura e as duas fases separadamente e analisa-se a mistura 

e as duas fases em GC (para orgânicos) e KF (para a água). Dessa forma, a massa da mistura 
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(𝑚o_�b) tem que ser igual à soma da massa da fase orgânica (𝑚�.�) com a massa da fase aquosa 

(𝑚�.�), constituindo o balanço global (Eq.24). Da mesma forma, o produto da massa de cada 

um dos seis componentes (𝑖) com a respetiva fração mássica à entrada tem que ser igual à soma 

do mesmo produto na fase aquosa e na orgânica, constituindo o balanço parcial (Eq.25). Por 

fim, o somatório das frações mássicas na mistura e em ambas as fases tem que ser igual a 1 

(Eq.26). Na Figura 11 contextualiza-se o problema. 

𝑚o_�b − 𝑚�.� −𝑚�.� = 0          (Eq.24) 

𝑚o_�b𝑥_ − 𝑚�.�𝑥_ − 𝑚�.�𝑥_ = 0         (Eq.25) 

∑𝑥_,o = 1                        (Eq.26) 

em que 𝑖 = 𝐵𝑍, 𝐶𝐻𝐴, 𝐶𝐻𝑂𝐿, 𝐶𝐻𝑂𝑁𝐴,𝐴𝑁𝐿	𝑒	Á𝐺𝑈𝐴 e 𝑚 = 𝑚𝑖𝑠𝑡, 𝐹. 𝑂	𝑒	𝐹. 𝐴 

 

Figura 11 – Amostra do destilado da D1A e contextualização do problema. 

A metodologia de reconciliação é idêntica à detalhadamente explicada na Secção 3.1.1 para a 

D1A, realçando novamente a necessidade de cumprir as três etapas para ter sucesso na 

convergência. Recolheram-se 3 amostras de igual volume (80 ml) da corrente de destilado da 

coluna, no mínimo de tempo possível, e cumpriu-se o procedimento acima descrito. Como as 

amostras foram retiradas todas seguidas, em cerca de um minuto retiraram-se as 3 amostras, 

as composições variam pouco, pelo que se reconciliou os três pontos em simultâneo, sem 

problemas, obtendo apenas um conjunto de variáveis reconciliadas (Tabela 7). 



Estudo do Impacto da Alteração da Composição de Refluxo em Colunas de Destilação 

Modelização e Simulação de Unidades de Separação 22 

 

Figura 12 - Aplicação do GRG para reconciliação dos dados relativos ao decantador. 

Analisando a Figura 12, os erros associados aos balanços mássicos são extremamente baixos 

(cerca de 10-5) o que indica que a estratégia aplicada teve sucesso, mais uma vez. 

Tabela 7 - Valores reconciliados para projeto do decantador. 

𝑚o_�b��� (g) 𝑚¦��p	r�§â�_�� (g) 𝑚¦��p	�©�r�� (g) 

64,25 34,19 30,05 

%massa Restantes componentes ANL ÁGUA 

Mistura 0,24 10,56 7,01 0,43 31,13 50,63 

F.O 0,44 18,52 12,25 0,68 54,36 13,75 

F.A 0,01 1,49 1,05 0,15 4,70 92,59 

Terminada a etapa base de reconciliação de ambas as unidades, nas secções seguintes explicar-

se-á como foram simuladas e como se validaram os resultados obtidos em ASPEN.   

3.2 Simulação e Validação do Modelo em ASPEN 

3.2.1 Coluna de Destilação D1A 

A destilação é considerada um método de separação eficiente, baseado nas volatilidades 

relativas dos componentes. O líquido, à medida que vai descendo do topo para a base da coluna, 

ou seja, da menor para a maior temperatura, vai ficando cada vez mais rico nos componentes 

menos voláteis, acontecendo o oposto com a fase vapor, que à medida que vai subindo por 

entre os pratos/enchimento se torna progressivamente mais rica nos componentes mais 

voláteis. Existem basicamente dois modelos que descrevem uma coluna de destilação: o Rate 

Based Model e o Equilibrium Based Model (a diante chamado modelo de equilíbrio). O primeiro 

baseia-se nos coeficientes de transferência massa e de calor relacionados com a geometria dos 
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pratos/enchimento para prever o desempenho da coluna; é considerado um modelo mais 

realista e fiável que o de equilíbrio e, por isso, tem vindo a ganhar progressivamente um maior 

peso nas simulações industriais (Taylor e Krishna, 1993). No entanto, os resultados só são 

adequados se forem conhecidos todos os parâmetros necessários à sua aplicação, o que muitas 

vezes não é fácil. No modelo de equilíbrio admite-se que as correntes que abandonam um 

determinado andar estão em equilíbrio uma com a outra o que, em casos industriais, raramente 

acontece. Torna-se por isso importante o termo eficiência, que se utiliza neste modelo, 

precisamente para corrigir esse desvio em relação à suposição de equilíbrio em cada andar 

(Ramesh et al., 2007).  

Na simulação da coluna D1A utilizou-se o mais comum, o modelo de equilíbrio. As relações 

matemáticas que descrevem, segundo este modelo, um processo de separação em 

contracorrente como a destilação são as designadas equações MESH (Mass-Equilibrium-

Summation-Heat), especificadas nas Eq.27 a 30 (Steffen e Antonio, 2017). Na Figura 13 

representa-se esquematicamente um andar de equilíbrio genérico (𝑗) de uma coluna de 

destilação, para melhor compreensão das equações MESH. 

 

                    Figura 13 – Andar de equilíbrio teórico (j) de uma coluna de destilação. 

• Balanço de massa (M) 

𝐿ªj�𝑥_,ªj� + 𝑉ª«�𝑦_,ªj� + 𝐹ª𝑥_,ª� = s𝐿ª + 𝐿𝑆ªu𝑥_,ª + s𝑉ª + 𝑉𝑆ªu𝑦_,ª     (Eq.27) 

• Condição de equilíbrio (E) 

𝑓_,ª¬ = 𝑓_,ª�               (Eq.28) 

• Somatório (S) 

∑ 𝑥_,ª��
_� = 1                ∑ 𝑦_,ª��

_� = 1              (Eq.29) 

• Balanço energético (H) 

𝐿ªj�ℎªj�� + 𝑉ª«�ℎª«�¬ + 𝐹ªℎ®� = s𝐿ª + 𝐿𝑆ªuℎª� + s𝑉ª + 𝑉𝑆ªuℎª¬ + 𝑄ª    (Eq.30) 

São estas as equações, em traços gerais, que o ASPEN resolve para a simulação de uma coluna 

de destilação, optando pelo modelo de equilíbrio. Na realidade são muitas mais, isto porque 
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dentro das equações MESH existem termos, tal como a entalpia de líquido (ℎ�) e a de vapor 

(ℎ¬), que necessitam de expressões auxiliares já que dependem da temperatura do andar (𝑇ª) 

e das frações de líquido (𝑥_,ª) e de vapor (𝑦_,ª), respetivamente. A condição de equilíbrio 

termodinâmico traduz-se pela igualdade entre as fugacidades de vapor (𝑓_,ª¬ ) e de líquido (𝑓_,ª� ). 

Para aplicação prática, pode substituir-se as 𝑓_,ª¬  e 𝑓_,ª�  na Eq.28 por, respetivamente: 

𝜙_,ª𝑦_,ª𝑃 = 𝛾_,ª𝑥_,ª𝑓_,ª¤                 (Eq.31) 

Para pressões baixas a moderadas (menores que 5 bar), a fase de vapor é considerada ideal, o 

que faz com que o coeficiente de fugacidade (𝜙_,ª) tome o valor unitário e a fugacidade padrão 

(𝑓_,ª¤ ) seja aproximadamente igual à pressão de saturação (𝑃_,ª��b). Esta aproximação não altera a 

qualidade dos resultados obtidos e reduz a complexidade do sistema. O mesmo não acontece 

com a fase líquida que, no caso em questão, é uma mistura muito complexa, em que os 11 

componentes presentes estabelecem fortes ligações entre eles, envolvendo azeótropos, muito 

difícil de descrever e por isso o valor do coeficiente de atividade (𝛾_,ª), ao contrário do 𝜙_,ª para 

a fase de vapor, poderá tomar valores bastante afastados da unidade. Quanto mais afastado é 

o 𝛾_,ª do valor unitário, mais “não ideal” é considerada a mistura (Neves, 2007; Smith et al., 

2007). A expressão final que se utilizará para os cálculos de equilíbrio será então (Eq.32): 

𝑦_,ª𝑃 = 𝛾_,ª𝑥_,ª𝑃_,ª��b                (Eq.32) 

A questão agora passa por escolher o modelo termodinâmico que melhor calcula os 𝛾_,ª para a 

mistura em estudo, ou seja, o modelo que descreve melhor os desvios da situação ideal de 

equilíbrio. O modelo escolhido foi o UNIFAC, proposto por Abrams e Prausnitz em 1975, um dos 

mais utilizados para descrever misturas complexas, que prevê os 𝛾_ baseados na contribuição 

de grupos, isto é, considera que cada molécula é constituída por diferentes grupos funcionais. 

É um modelo preditivo, o que permite estimar, consultando tabelas específicas, os 𝛾_ de 

misturas das quais não exista nenhuma informação experimental disponível. As equações que o 

constituem encontram-se no Anexo 3. Seguidamente explica-se o procedimento que conduziu 

à escolha do UNIFAC. 

Assim sendo, a escolha de um modelo termodinâmico deve ser feita confrontando os seus 

resultados (no caso calculados pelo ASPEN) com as curvas experimentais de equilíbrio líquido-

vapor (ELV) ou equilíbrio líquido-líquido vapor (ELLV). Sendo o sistema constituído por 11 

componentes torna-se impossível essa comparação, isto porque na literatura apenas existem 

dados de equilíbrio experimentais para misturas binárias e para um número reduzido de 

componentes na mistura. Para ultrapassar este problema, estabeleceu-se como referência os 

dados de equilíbrio do sistema Água-ANL, em que se encontraram dois conjuntos de dados 

experimentais na literatura. No Anexo 4 pode consultar-se sob a forma de tabela esses 
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conjuntos de dados, retirados de (Griswold et al., 1940) e de (Sinnott, 2005). Ambos são dados 

de equilíbrio a pressão constante, ou seja, o que varia é a temperatura, o que é de interesse 

para o presente trabalho, visto que a destilação é uma operação praticamente isobárica, apesar 

de haver sempre uma ligeira queda de pressão ao longo da coluna. Como previamente referido, 

o modelo que melhor traduziu esse equilíbrio foi o UNIFAC. Uma nota para o método NRTL-RK 

(Non-Random Two-Liquid junto com a equação de estado de Redlich-Kwong), que foi também 

capaz de descrever o equilíbrio Água-ANL de acordo com os dados experimentais, no entanto, 

não foi considerado por prever uma distribuição de CHOL na coluna exatamente oposta à que 

acontece na realidade. Na Figura 14 compara-se a curva de equilíbrio segundo o modelo UNIFAC 

(obtida em ASPEN) com os dados experimentais segundo (Sinnott, 2005) (representados pelas 

“bolas” a preto). A comparação entre os dados experimentais e o previsto de acordo com 

(Griswold et al., 1940) pode ser consultada no Anexo 4. 

 

Figura 14 - Comparação entre os dados experimentais (Sinnott, 2005) e o previsto pelo 

modelo UNIFAC para o sistema Água-ANL. 

Como se verifica na Figura 14, o UNIFAC descreve com precisão o equilíbrio Água-ANL, pois os 

pontos experimentais estão próximos da curva de equilíbrio estimada. O azeótropo formado 

entre as espécies é heterogéneo, onde uma fase de vapor está em equilíbrio com duas fases 

líquidas e dá-se, a 760 torr, à temperatura de 99 °C e à fração molar de água de 0,957. Este 

ponto é de extrema importância porque se não se considerar em ASPEN que é ELLV mas apenas 

ELV, a curva prevista pelo modelo não tem significado físico. À direita do azeótropo não existem 

dados experimentais fiáveis disponíveis, contudo não tem implicações maiores no presente 

estudo, já que se opera sempre à esquerda do azeótropo.   
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Seguidamente, introduziram-se no simulador os restantes componentes da mistura. O CHENO e 

o CHANIL não existem na base de dados do ASPEN, pelo que foi introduzida manualmente 

(apenas) a estrutura molecular de ambos e as suas propriedades físicas foram estimadas pelo 

método UNIFAC. Na literatura existe muito pouca informação sobre estes dois componentes e, 

comparando as que existem, os valores das suas propriedades físicas diferem muito de fonte 

para fonte pelo que não é fiável introduzi-las no ASPEN. No Anexo 5 podem ser consultadas as 

propriedades físicas mais importantes destes compostos. 

Escolhido o pacote termodinâmico e introduzidos os 11 componentes pode avançar-se para o 

ambiente de simulação. Para tal, é necessário recolher um conjunto de informação: parâmetros 

de geometria da coluna e os que traduzem as condições de operação em estado estacionário. 

Em termos geométricos, a coluna D1A é de enchimento estruturado medindo menos de 20 

metros de altura com diâmetro inferior a 2 metros. Possui um condensador total no topo e um 

reebulidor na base. Foi projetada pela equipa de engenharia da Bondalti, em conjunto com o 

trabalho desenvolvido por Filipe Neves (Neves, 2007). Nesse projeto, a coluna é constituída por 

menos de 50 andares (considerando o reebulidor um andar de equilíbrio) e a alimentação entra 

próximo do meio da coluna. Partindo destes dados é que se calculou o equivalente em 

enchimento acima mencionado que constitui o desenho da coluna atual. Para efeitos de 

simulação utilizar-se-á os dados de projeto.  

Analisando agora as condições de operação, são medidas na coluna em tempo real: a 

temperatura no topo (TTOPO), equivalente ao 1º prato; a temperatura no fundo (TBASE), 

equivalente ao último prato; a pressão no topo (PTOPO) e a pressão na base (PBASE), permitindo o 

cálculo da queda de pressão na coluna (DPCOL); a temperatura de entrada da alimentação (TFEED); 

a pressão de entrada da alimentação (PFEED).  

Para realizar uma simulação, o ASPEN necessita das seguintes especificações: caudal, 

composição, temperatura e pressão da corrente de alimentação (FEED); número de pratos; 

andar de entrada da alimentação; pressão no topo; um parâmetro mássico de saída, por 

exemplo, o caudal de destilado/base e um parâmetro energético, tal como a razão de refluxo 

(RR), o caudal de refluxo, o calor fornecido ao reebulidor ou o calor retirado no condensador 

por unidade de tempo. Esta é a informação básica necessária para o ASPEN desenvolver 

problemas de simulação de colunas de destilação. Depois existem outros parâmetros que se 

especificam para ajustar os resultados ao que acontece na realidade, tais como as eficiências, 

as quedas de pressão, as reações químicas, as fases a considerar no equilíbrio (ELV ou ELLV) e 

o método de convergência.  

Atendendo ao que é medido na coluna e comparando com a informação necessária de entrada 

conclui-se que falta um parâmetro energético que não é quantificado na coluna. Nesse sentido, 



Estudo do Impacto da Alteração da Composição de Refluxo em Colunas de Destilação 

Modelização e Simulação de Unidades de Separação 27 

pensou-se em colocar um caudalímetro portátil ultrassónico na tubagem correspondente ao 

refluxo durante um certo tempo, mas a ideia acabou por não ser concretizada pela logística 

associada à colocação do aparelho no topo da coluna. O que se fez foi, em vez de atuar no 

topo, atuar na base. Ora, recuando até à Figura 8, o calor fornecido ao reebulidor da D1A 

(𝑄�pp¯) provém de duas fontes: vapor de média pressão (24 barg) e da integração energética 

com a coluna D4B (a maior parte). O caudal de vapor é medido continuamente. A quantidade 

de calor resultante da integração pode ser calculada. Segundo a mesma figura, a corrente S3, 

constituída pelos vapores de ANL que não saíram na sangria (ANLPURAB), vai condensar 

totalmente no arrefecedor transferindo o calor para a corrente S1, que é a parte do caudal 

líquido de base que é vaporizada e retorna à coluna D1A (S2). Na corrente S4, resultante da 

condensação total da S3, são medidos o caudal e a temperatura e, por conseguinte, consegue 

calcular-se o calor envolvido nessa mudança de fase. Assim sendo, calculou-se a informação 

energética de entrada que faltava que consiste na soma dos calores fornecidos por ambas as 

fontes (exemplificado no Anexo 6). 

De seguida exemplifica-se como se simulou e validou o modelo escolhido da D1A para o ponto 

Reconc_1. Os resultados dos restantes cinco pontos encontram-se no Anexo 7.  

Recomenda-se a leitura dos próximos parágrafos observando o Anexo 8 onde estão imagens das 

simulações em ASPEN, elucidativos do que será descrito. 

Na Tabela 8 estão as especificações (secção Specifications) colocadas no ASPEN que, 

juntamente, com o caudal e composição da alimentação reconciliados constituem a informação 

necessária (mas não suficiente para representar a realidade). O número de andares de 

equilíbrio (para o ASPEN menos um que na realidade porque considera o condensador como um 

andar) e o andar de entrada da alimentação são fixos para qualquer ponto. O caudal de TOPO 

corresponde ao parâmetro mássico e é o valor reconciliado presente na Tabela 6. 

Tabela 8 - Especificações básicas introduzidas no ASPEN para simulação da D1A (Reconc_1). 

Input  TFEED (°C) PFEED (torr) PTOPO (torr) DPCOL (mbar) Caudal TOPO 

(kg/h) 

Qreeb (kW) 

Reconc_1 111,0 238,7 218,54 46,9 2792 2551 

Não esquecer que na opção Valid phases é obrigatória a mudança da opção padrão Vapor-Liquid 

(ELV) para Vapor-Liquid-Liquid (ELLV), como mencionado anteriormente. Ao fazer essa 

mudança, o simulador requer que se especifiquem os andares onde irá testar a existência de 

duas fases líquidas e qual o componente chave (key component) para identificar a 2ª fase líquida 

(na linguagem do ASPEN significa a mais densa). Optou-se por testar todos os andares, apesar 

de se suspeitar que só se formam duas fases à saída do condensador devido ao azeótropo, e o 

componente chave definiu-se como sendo a água. 
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Introduziu-se também o enchimento respetivo na coluna, presente na base de dados do ASPEN, 

para se perceber a que distância se opera das condições de alagamento (ou encharcamento) da 

coluna com os caudais em circulação definidos (será relevante apenas mais adiante quando se 

fizerem aumentos de caudal).  

A reação química (Eq.19) envolvendo a ANL, Água, CHONA e CHENO ocorrida no seio da coluna 

foi introduzida na janela Reactions (com o nome R-1), em que se escreveu a equação química 

e a respetiva estequiometria (1:1:1:1). Não conhecendo a cinética ou a constante de equilíbrio 

da reação, a única hipótese é especificar a conversão de CHONA, o que é possível através do 

valor obtido na reconciliação da �̇������,�r���o_q�. Não se sabe também em que andares de 

equilíbrio se dá a reação, porque não se conhece o efeito da temperatura na mesma. O que se 

fez foi admitir a hipótese que se dá em todos os andares. Ora, a conversão de CHONA (𝑋�����) 

pode ser calculada pela Eq.33, que não é mais do que quantidade de CHONA que reagiu 

(�̇������,�r���o_q�) em relação à quantidade de CHONA que entra na corrente de alimentação 

(𝐹𝑥�����,����). 

𝑋����� =
ȯ°±²�³,´~µ¶·|h}¸
�k°±²�³,¹ºº»

               (Eq.33) 

Como se considera que a conversão se dá nos 𝑗 andares (exceção do condensador), pode 

calcular-se conversão de CHONA por andar, 𝑋�����/��q��, (Eq.34) e é esse valor que se 

introduzirá no ASPEN. 

𝑋�����/��q�� =
½°±²�³

ª
                  (Eq.34) 

Introduzida a R-1 na janela Reactions é preciso agora regressar à janela da D1A, mais 

concretamente a D1A<Specifications<Reactions e aí tem de se especificar que a reação que foi 

definida como R-1 acontece na D1A do andar 2 ao 𝑗. Concluída esta etapa, simulou-se a coluna. 

O resultado foi ligeiramente diferente do que se verifica na realidade para os componentes 

CHONA e CHENO, dois dos intervenientes na reação. O simulador prevê que a CHONA se consuma 

totalmente, ou seja, não aparece CHONA na corrente de topo nem na de base, o que não é 

totalmente verdade. Era expectável que acontecesse, dada a escassez de informação sobre a 

reação e às hipóteses que se admitiram. Para corrigir e adaptar este resultado à realidade, 

recorreu-se às eficiências de vapor para o componente CHONA em que, após várias análises de 

sensibilidade realizadas, se concluiu que de um certo andar até à base, a eficiência de vapor 

da CHONA deveria ser de 50 %. Pode parecer um valor demasiado baixo, mas na realidade é 

comum em situações industriais, em que o valor das eficiências dos componentes pode variar 

de até menos de 40 % até valores superiores a 120 % (Perry et al., 1997). Aliás o próprio ASPEN 

afirma, na secção de ajuda, que as eficiências se utilizam para ajustar os resultados obtidos à 

realidade, aceitando como entrada qualquer valor de eficiência desde que seja superior a zero.  
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Tabela 9 - Comparação de resultados para o ponto Reconc_1. 

 Reconciliação Simulação (ASPEN) Erro Absoluto 

Recuperação TOPO/BASE TOPO/BASE TOPO/BASE 

C1 1,000/0,000 1,000/0,000 0,000/0,000 

C2 0,995/0,005 1,000/0,000 0,005/0,005 

C3 1,000/0,000 1,000/0,000 0,000/0,000 

CHONA 0,215/0,146 0,200/0,140 0,015/0,006 

ANL 0,038/0,961 0,037/0,963 0,001/0,002 

C4 0,000/1,000 0,000/1,000 0,000/0,000 

C5 0,000/1,000 0,000/1,000 0,000/0,000 

DICHA 0,000/1,000 0,013/0,987 0,013/0,013 

CHENO 0,000/3,454 0,000/3,556 0,000/0,102 

C6 0,000/1,000 0,000/1,000 0,000/0,000 

ÁGUA 0,991/0,014 1,000/0,000 0,009/0,014 

Medidos Simulação (ASPEN) Erro Absoluto 

TTOPO (°C) TBASE (°C) TTOPO (°C) TBASE (°C) TTOPO (°C) / TBASE (°C) 

90,0 161,8 92,6 163,0 2,6 / 1,2 

 

 

Figura 15 - Ampliação do equilíbrio DICHA/ANL segundo o modelo UNIFAC. 

Concluídas as várias etapas, na Tabela 9 comparam-se os valores medidos (TTOPO e TBASE) e as 

recuperações reconciliadas com as correspondentes obtidas na simulação. Escolheu-se para 
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validação de resultados as recuperações, pois refletem a distribuição dos 11 componentes ao 

longo da coluna o que, no fundo, expressa a sua eficiência. A recuperação (𝑅𝑒𝑐) é definida pela 

Eq.35, em que 𝑖 corresponde ao componente e 𝑍	é igual a 𝐷 quando se calcula a recuperação 

na corrente de destilado e igual a 𝐵 quando se calcula a recuperação na corrente de base. 

𝑅𝑒𝑐_ =
�kh,¾
�kh,¹

                        (Eq.35) 

Ora, analisando os erros absolutos pode afirmar-se que o modelo desenvolvido em ASPEN 

descreve com precisão a coluna real.  

Ainda assim estranhou-se a distribuição da DICHA, um componente com uma temperatura de 

ebulição mais de 70 °C superior à da ANL. A explicação está no equilíbrio estabelecido entre 

ambos, segundo o modelo UNIFAC (Figura 15). A partir de uma fração molar de ANL de 0,96, a 

fase líquida e de vapor apresentam o mesmo ponto de ebulição. Não se trata de um azeótropo 

porque não há inversão de volatilidades relativas; a partir daquele ponto, a ANL comporta-se 

como um absorvente da DICHA.  

3.2.2 Decantador 

A separação de duas fases líquidas, imiscíveis ou parcialmente miscíveis, é uma operação 

processual comum na indústria química. Caracteriza-se pelo baixo custo e pela simplicidade 

operacional, quando comparada a processos mais complexos como a destilação. O equipamento 

mais simples para separar fases líquidas é um tanque normalmente horizontal e cilíndrico, o 

decantador (Geankoplis, 2003). Se do ponto de vista de projeto e de operação pode ser 

considerado um equipamento simples, atendendo ao desenvolvimento de um modelo 

matemático que descreva a distribuição de fases pode ser muito complexo, como se verá 

adiante. Na Figura 16 representa-se um esquema simplificado de um decantador que ajuda na 

compreensão das equações que o descrevem (Eq.36 a 38), em que 𝐿	corresponde ao caudal 

mássico de líquido na respetiva fase, 𝐹 ao caudal alimentado e 𝑥_ à fração mássica do 

componente 𝑖 (Andrade, 1997). 

 

 

Figura 16 – Esquema simplificado de um decantador. 
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• Balanço mássico 

𝐹𝑥_,� = 𝐿�.�𝑥_,�.� + 𝐿�.�𝑥_,�.�           (Eq.36) 

• Somatório 

∑ 𝑥_,�.���
_� = 1         e         ∑ 𝑥_,�.���

_� = 1             (Eq.37) 

• Condição de Equilíbrio 

𝑥_,�.�𝛾_,�.� = 𝑥_,�.�𝛾_,�.�                   (Eq.38) 

A coluna D1A foi projetada na Bondalti pelo que o conhecimento interno acerca das suas 

características e modo de operação é elevado. O contrário acontece com o decantador já que 

apenas no presente trabalho se iniciou o seu projeto de raiz.  

Deste modo, tal como na D1A, é fundamental a escolha rigorosa do modelo termodinâmico que 

melhor descreve a distribuição dos componentes pela F.O e F.A, que se pretende o mais próximo 

possível dos valores reais reconciliados (Tabela 7). Em primeiro lugar introduziram-se no 

simulador os componentes que constituem a corrente 𝐹 (BZ, CHA, CHOL, CHONA, ANL e ÁGUA), 

corrente essa, relembra-se, que é equivalente à de destilado da D1A. Recomenda-se a partir 

de agora a leitura consultando o Anexo 8. Como informação de entrada necessária para a 

simulação em ASPEN aparece a especificação da corrente de entrada (𝐹,	𝑥_,� , temperatura e 

pressão); a especificação do decantador nomeadamente a pressão e temperatura de operação 

e o componente chave para identificação da fase mais densa; na secção Calculation options a 

forma de cálculo dos 𝛾_ (Calculate liquid liquid coefficients from) e da distribuição das fases 

(Determine phase splitt by).  

Introduziu-se a informação da corrente de entrada (suportada na reconciliação) e estabeleceu-

se que o decantador deveria funcionar à pressão atmosférica (101325 Pa). A temperatura de 

operação, numa fase inicial, é de 23,5 °C, porque era a temperatura das amostras na altura 

em que se fez as análises laboratoriais. O cálculo dos 𝛾_	especificou-se como sendo calculado 

pelo modelo escolhido e a distribuição das fases pela condição de equilíbrio líquido-líquido 

(ELL) (Eq.38), em que as fugacidades de ambas as fases líquidas têm de ser iguais. 

Definidas as especificações, testaram-se vários modelos termodinâmicos tais como UNIFAC, 

UNIQUAC, NRTL e as suas variantes. Compararam-se as composições obtidas em ambas as fases 

com o que era suposto obter pela reconciliação. Nenhum deles conseguiu descrever a 

distribuição real dos componentes. O que se verificou foi algo diferente: recuando à Figura 11, 

uma amostra do destilado da D1A, vê-se claramente que a F.O fica por cima, ou seja, é menos 

densa do que a F.A; os modelos, todos eles, previram exatamente o contrário, a F.O por baixo 

(mais densa). Decidiu-se, então, determinar a massa volúmica da mistura (𝜌o_�b) para ambas 

as fases (a 23,5°C) de duas formas: recorrendo a correlações na literatura (Daubert e Danner, 

1992) e experimentalmente; os resultados corroboram o observado na realidade, a F.O é menos 
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densa do que a F.A. Na Tabela 10 apresentam-se as massas volúmicas dos componentes puros 

a 23,5 °C e na Tabela 11, em que 𝜌¿ corresponde à 𝜌o_�b na fase 𝑤, comparam-se os valores 

determinados das duas formas. Verifica-se a semelhança de valores entre o teórico e o 

experimental. O Anexo 10 explica como se calcula a 𝜌o_�b recorrendo a correlações.  

Tabela 10 – Massas volúmicas dos componentes puros para a temperatura de 23,5 °C. 

Componente BZ CHA CHOL CHONA ANL ÁGUA 

𝛒𝐢 (kg/m3) 878 867 965 945 1021 996 

 

Tabela 11 – Comparação das massas volúmicas teóricas e experimentais para a temperatura 

de 23,5ºC. 

 Correlações (teórica) Laboratório (experimental) 

Amostra 𝜌�.� (kg/m3) 𝜌�.� (kg/m3) 𝜌�.� (kg/m3) 𝜌�.� (kg/m3) 

1 974 993 971 1001 

2 975 994 967 999 

3 974 993 - - 

Como os valores teóricos e experimentais são relativamente próximos, introduziu-se no ASPEN, 

na secção Properties<Pure Components a correlação e os respetivos parâmetros para cálculo 

da massa volúmica de cada componente (ver Anexos 9 e 10). Voltaram-se a testar vários 

métodos e no caso do modelo UNIQUAC as distribuições dos componentes melhoraram, bem 

como as 𝜌o_�b calculadas, embora ainda não correspondessem às observadas. Então, decidiu-se 

recorrer a esse modelo, que foi o que obteve melhores resultados, e alterar os seus próprios 

parâmetros em Methods<Selected Methods<UNIQUAC. Os parâmetros correspondem às 

equações que o modelo recorre para calcular propriedades da mistura, tal como a entalpia, 

massa volúmica, viscosidade... entre muitas outras; para cada um podem existir mais de 20 

formas de cálculo e cada modelo tem os seus próprios parâmetros padrão definidos. Ora, após 

diversas tentativas, concluiu-se que mudando a equação de cálculo da 𝜌o_�b consegue-se, pela 

primeira vez, a F.O menos densa e as 𝜌o_�b calculadas idênticas às reais. Por predefinição é 

calculada pela equação de Rackett (“VLMX01” na linguagem do ASPEN) que teve de se alterar 

para a “regra da mistura quadrática a partir de volumes líquidos de componentes puros” 

(“VLMAQUAD”). O método escolhido foi então, não o UNIQUAC comum (descrito no Anexo 11), 

mas sim o UNIQUAC modificado. Os resultados obtidos foram ainda ajustados recorrendo às 

eficiências, o que é perfeitamente adequado porque certos parâmetros de interação binária 

para ELL necessários no modelo UNIQUAC não existem na base dados do ASPEN, nem na 

literatura, por isso tiveram que se estimar recorrendo ao método preditivo UNIFAC. As 

eficiências permitem acertar as percentagens mássicas na ordem dos 2, 3 % para a água e ANL, 
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respetivamente, e de menos de 2 % para os restantes. Os valores finais estão no Anexo 12 em 

que, pela semelhança de resultados, se valida o modelo desenvolvido. Para confirmação, 

analisou-se e testou-se uma amostra extra a 85 °C e o modelo demonstrou também um bom 

desempenho.  

Um outro aspeto a ter em conta é a proximidade das 𝜌o_�b de ambas as fases e o perigo de 

haver inversão, o que não pode acontecer no decantador integrado na instalação. Apesar dessa 

proximidade, a mistura, após a colheita, separa-se em duas fases bem definidas, geralmente 

sem a formação de emulsões estáveis (i.e., após agitação passado algum tempo voltam a 

formar-se as duas fases). Para determinar a temperatura adequada de operação do decantador, 

sem correr o risco de haver inversão, realizou-se um estudo que pode ser consultado no Anexo 

13, em que se testaram, como informação de entrada no decantador, composições de destilado 

da D1A dentro do que é normal (na média) e pontos extremos em que a composição se afasta 

consideravelmente da média, o que não é assim tão incomum. A principal preocupação prende-

se com situações em que, por algum motivo, a fração de ANL (o componente mais denso) no 

destilado aumente significativamente, uma vez que terá como consequência o aumento da 𝜌o_�b 

da F.O e poderá haver inversão até certa temperatura. A massa volúmica da ANL é superior à 

da água até cerca dos 77 °C, ou seja, a preocupação da inversão desparece operando acima 

dessa temperatura. A conclusão é que a temperatura de operação deve ser de 80 °C.  

3.2.3 Sistema D1A + Decantador 

Validados os modelos da coluna D1A e do decantador pode avançar-se para o derradeiro passo: 

a junção de ambos (Figura 7). Em primeiro lugar é preciso refazer a D1A em ASPEN, uma vez 

que o esquema padrão de uma coluna de destilação disponibilizado pelo simulador não permite 

fazer alterações na corrente que sai do condensador, que é precisamente onde se tem de 

modificar para colocar o decantador. Assim sendo, retirou-se o condensador do topo no modelo 

padrão e ligou-se a corrente gasosa proveniente do 1º prato a um permutador (“Heater”) que 

faz o mesmo efeito, ou seja, condensa totalmente a mistura. Observando a Figura 17, ambas 

as configurações são equivalentes com a diferença que na representada à direita se pode fazer 

quaisquer alterações. Apesar de serem iguais, a obtenção dos mesmos resultados em ambas não 

foi uma tarefa simples. O facto de “desmontar” o sistema típico, introduzindo a mesma 

informação nas duas, a configuração padrão é de muito mais fácil convergência. Para ter 

sucesso, foi preciso alterar as definições de convergência nomeadamente a diminuição da 

tolerância e o aumento do número de iterações e, mesmo assim, comparativamente à primeira 

que demora cerca de 30-40 segundos a executar a simulação, a segunda é mais demorada. Com 

isto se retira que, mexendo nos modelos padronizados, o ASPEN apresenta dificuldades em 

convergir. A solução passa, acima de tudo, por ser paciente... efetivamente, no período de 

experimentação em que se vão alterando os parâmetros de convergência, certas simulações 
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podem demorar mais de 30 minutos a serem executadas, para no fim apresentar mensagens de 

erro.  

 

Figura 17 – D1A padrão (à esquerda) e D1A alterada (à direita). 

Na Figura 18 representa-se o sistema final que será avaliado de acordo com os objetivos no 

capítulo seguinte, e em que, recorrendo ao decantador, se purga uma grande quantidade de 

água na F.A e o refluxo passa a ser praticamente constituído por orgânicos, ao contrário do que 

sucede atualmente. Os blocos BOMBA e HEATER têm como função aumentar a pressão e aquecer 

a mistura, respetivamente, até às condições de operação do decantador (1 atm e 80°C); o bloco 

ARREFEC arrefece a mistura que segue para a destilação de leves para a temperatura do 

destilado atual da D1A. Depois do desenvolvimento de um modelo da D1A e de um decantador, 

a integração de ambos e a avaliação do seu desempenho constitui o terceiro objetivo do 

presente trabalho.  

 

Figura 18 - Sistema D1A + Decantador.
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4 Avaliação de Desempenho do Sistema D1A + 

Decantador 

4.1 Comparação entre a D1A atual e o novo sistema 

O principal objetivo do novo sistema é suportar um aumento da capacidade da coluna D1A 

(aumento do caudal alimentado) e, simultaneamente, conseguir manter a pureza de ANL na 

corrente de base acima de um valor mínimo de referência: 99,20 % (m/m). Para tal, realizaram-

se aumentos na corrente FEED em ambas as configurações (ver Figuras 17 e 18) e compararam-

se os resultados obtidos. Há um parâmetro energético que se vai manter constante em todas 

as simulações realizadas para ambos os sistemas: a potência calorífica fornecida ao reebulidor 

(𝑄�pp¯).  

Antes de fazer qualquer experiência, intuitivamente o que se espera obter no novo sistema D1A 

+ Decantador relativamente ao atual? O refluxo da coluna D1A atual é constituído por mais de 

50 % de água enquanto que na nova configuração uma corrente com mais de 90 % de água (FAQ) 

é removida continuamente no decantador, o que permite que o refluxo seja essencialmente 

orgânico; ora, pelo facto de não haver tanta água em constante circulação na coluna e como o 

𝑄�pp¯ é o mesmo o que se deve observar é que na nova configuração se consegue uma maior 

rentabilização desse 𝑄�pp¯, ou seja, aumentando a capacidade deve existir um ponto em que a 

atual não consegue manter a pureza de ANL estabelecida por falta de calor, enquanto que a 

nova pelo facto de estar mais folgada consegue ir mais longe. Efetivamente, a entalpia de 

vaporização da água é cerca de cinco vezes superior à dos orgânicos, logo a sua remoção deve 

disponibilizar uma quantidade de calor extra ao sistema que se pretende aproveitar através do 

aumento do caudal de FEED. Assim sendo, na Figura 19 representa-se a pureza de ANL na base 

e a recuperação do componente leve CHOL no destilado em função da corrente FEED, que se 

aumentou partindo do valor reconciliado (0 %); manteve-se, além do 𝑄�pp¯, a razão de caudais 

BASE/FEED (B/F) constante em ambos os sistemas e igual ao obtido na reconciliação (0,898), 

para se poderem comparar os resultados; analisando-a, à primeira vista parecem só existir duas 

curvas quando, na realidade, estão representadas quatro. O que acontece é que estão 

sobrepostas, o que significa que surpreendentemente não há vantagem no novo sistema, 

mantendo aquela razão de B/F. De uma maneira geral, o comportamento das curvas do atual 

estão dentro do expectável, ou seja, à medida que se aumenta a corrente FEED, como o calor 

é constante, chega-se a um ponto em que a energia disponível é menor do que a necessária 

para remover todos os componentes leves no destilado e progressivamente vão aparecendo na 

corrente de base. O CHOL é o primeiro dos leves a sair na base, já que tem o ponto de ebulição 
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mais elevado e é o principal responsável pela diminuição da pureza de ANL nessa corrente, 

como se pode ver na Figura 19.  

 

Figura 19 - Pureza de ANL na base e recuperação de CHOL no destilado em função do caudal 

alimentado para B/F igual 0,898. 

Os resultados neste primeiro teste não foram os que se esperavam obter. A questão é que sendo 

a mistura tão difícil de descrever como é, as ideias apresentadas anteriormente acerca das 

vantagens da remoção da água na D1A, podem não ser assim tão lineares e evidentes. Como é 

sabido, a mistura é constituída por 11 componentes. Experimentalmente, desses 11 existem 

dados de equilíbrio líquido-vapor praticamente só para o par água/ANL que se utilizaram para 

validar o modelo UNIFAC. Este, recorrendo ao ASPEN, prevê que se formem 19 azeótropos na 

mistura em estudo; desses, 14 envolvem a água em que 9 são binários, 4 são ternários e ainda 

há um quaternário. Não existe forma de provar se esses azeótropos previstos pelo modelo se 

formam ou não na realidade e, em caso positivo, se as respetivas composições foram bem 

estimadas, o que é certo é que na simulação são tidos em conta e podem ter uma influência 

significativa no comportamento da mistura. Com isto, pode afirmar-se que a diferença entre o 

obtido e o que se espera obter vai muito mais além do que olhar somente para o equilíbrio 

água/ANL ou atendendo só a argumentos que à partida parecem válidos, mas na realidade 

acabam por ser demasiado superficiais ou insuficientes dada a elevada complexidade da mistura 

em causa.  

Uma vez que na primeira experiência nada aconteceu, fez-se outro teste de comparação: ambas 

as configurações deixam de cumprir a pureza mínima de ANL na base a partir do aumento de 

44 % de FEED. A ideia é fixar um caudal de FEED próximo desse limite máximo e, no novo 

sistema, aumentar sucessivamente o caudal de refluxo, corrente REFLUXO na Figura 18, e 

avaliar os resultados. Teoricamente deve trazer alguma vantagem ao sistema, pois numa 

destilação quando se quer melhorar a pureza o que se faz é aumentar o refluxo ou colocar mais 
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pratos na coluna. O aumento de refluxo traduz-se numa diminuição do caudal de CHACHOL pois 

a fração de FORG que vai para a corrente REFLUXO é maior. Ora, no balanço global ao sistema 

a soma das correntes FAQ e CHACHOL (equivalente ao destilado na D1A atual) com a corrente 

BASE tem que ser igual a FEED. Como esta última vai ser fixada, então se conclui que o aumento 

do refluxo tem como consequência o aumento da corrente BASE (ou da razão B/F). Então o 

procedimento a adotar é o seguinte: fixar FEED em ambas as configurações; aumentar 

progressivamente a fração de FORG que segue para a corrente REFLUXO na nova configuração; 

o caudal de base aumentou para um determinado valor e é esse valor que se vai introduzir 

como especificação a cumprir na D1A atual; recorda-se que se fornece em ambas a mesma 

potência calorífica. No fundo, mantém-se o B/F nas duas para poder comparar. Quanto mais se 

conseguir aumentar o caudal de base mais ANL se recupera, mas também mais leves vão sair 

nessa corrente. De seguida, avaliar-se-á o comportamento, seguindo o procedimento descrito, 

das duas configurações. 

O caudal de FEED escolhido para ser testado corresponde ao aumento de 28 % de FEED. É 

verdade que até mais de 44 % de aumento a pureza de ANL não desce abaixo de 99,20 %, mas 

há outra variável a ter em atenção já que se aumentam os caudais em circulação: a distância 

a que se opera das condições de alagamento na coluna. Esta não deve funcionar acima de 80 % 

do ponto de alagamento. A D1A, de acordo com o ASPEN, ligeiramente acima dos 28 % excede 

esse limite. Partiu-se da razão B/F do caudal de base reconciliado, 0,898. Os resultados 

encontram-se na Figura 20, em que se representa fração de ANL em função de B/F para os dois 

sistemas. 

 

Figura 20 - Fração de ANL em função do caudal de base para 1,28 × 𝑄�ppq. 

Observando a Figura 20, pela primeira vez se vê algo de diferente entre os dois sistemas. Até 

ao B/F de 0,923 ambos são exatamente iguais. A partir daí tudo muda, há uma descida muito 

brusca na pureza de ANL na configuração atual, enquanto que na nova permanece praticamente 
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constante e só a partir dos 0,932 começa a decrescer, mas suavemente. Porque será que 

acontece esta reação abrupta na D1A atual? A pergunta não é de fácil resposta, mas os motivos 

prendem-se certamente com os 19 azeótropos existentes nesta mistura. O que se pode inferir 

é que a remoção de água causa alterações no seio da mistura devido ao comportamento mais 

suave do sistema e, além disso, por ser menos um componente a evaporar, permite utilizar a 

mesma energia fornecida ao reebulidor para operar a um caudal de base superior, respeitando 

o limite mínimo de pureza de ANL. Na Figura 21 representam-se os caudais normalizados dos 

componentes leves CHA, CHOL e Água e em eixo secundário a pureza de ANL em função do B/F 

a partir do ponto em que a atual fracassa para melhor interpretar a Figura 20.  

 

Figura 21 – Caudal de leves normalizado e pureza de ANL para ambas as configurações em 

função de B/F para 1,28 × 𝑄�ppq. 

Analisando a Figura 21, a quebra de pureza de ANL à razão B/F de 0,923 na D1A atual deve-se 

ao componente CHOL que naquele ponto, de forma abrupta, começa a sair na base para um 

valor máximo que praticamente se mantém constante daí em diante; a pureza continua a 

decrescer porque, aumentando mais um pouco a corrente de base, sai o CHA também 

bruscamente e, mais adiante, a água. No caso da configuração nova, a quantidade de água a 

sair na base é insignificante para qualquer ponto, sem influência na fração de ANL; o CHOL e o 

CHA mantêm-se sem sair na base até uma razão base/alimentação 0,011 superior (o que se 

traduz em mais de 200 kg/h de base) do que a atual constituindo uma vantagem deste novo 

sistema; além disso, o aumento de caudal destes dois componentes não é tão súbito o que 

também pode ser uma mais valia em termos de controlo do processo. Efetivamente, não se 

esperava um comportamento deste género, tão agressivo e até mesmo estranho, embora, como 

já referido, trata-se de uma mistura peculiar. Esse sentimento de desconfiança levou, com 
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algum esforço, à realização de um teste industrial em que se diminuiu progressivamente o 𝑄�pp¯ 

à D1A, o que é semelhante a aumentar o caudal de base para o mesmo 𝑄�pp¯, e o resultado, 

incrivelmente, foi idêntico ao previsto na simulação, isto é, o CHOL mantém-se até certo ponto 

a sair praticamente todo no destilado e, repentinamente, uma grande quantidade surge na base 

da coluna. Este teste foi relevante para o presente trabalho, pois aumenta a credibilidade dos 

resultados obtidos. Contudo, é importante a realização de um projeto piloto do sistema 

proposto e comparar com os resultados previstos pelo simulador. Só assim se pode validar o 

modelo desenvolvido no presente projeto que, naturalmente, precisará de ser afinado face ao 

observado na realidade. Uma nota para as simulações destes pontos em ASPEN, que, 

principalmente no sistema novo, podem demorar longos minutos a dar resultados; no caso 

particular da quebra de pureza, para a D1A atual à razão B/F de 0,923 e para o modelo proposto 

a 0,932, o simulador no período de transição dá erro, sendo necessário reiniciar a simulação 

sempre que se quer pontos à esquerda ou à direita dessa quebra. Não é possível executar uma 

análise de sensibilidade e obter um gráfico como, por exemplo, o da Figura 22 de uma vez só, 

porque o simulador não converge; tem que se fazer individualmente ponto a ponto.  

Um outro benefício do sistema é o facto de, podendo operar a uma razão B/F superior, o caudal 

de destilado ser mais baixo pois a quantidade de ANL que sai nessa corrente é também é menor. 

Ora, com essa diminuição permite folgar o que está a jusante, nomeadamente a destilação de 

CHA e CHOL devido a uma redução nos caudais em circulação o que trará vantagens económicas 

como, por exemplo, a diminuição do consumo de vapor nos reebulidores das colunas em 

questão. Na Figura 22 representa-se o caudal de ANL no destilado na D1A atual e o equivalente 

no novo sistema (soma da ANL das correntes FAQ e CHACHOL) em função do caudal de base. 

 

Figura 22 – Caudal ANL normalizado no destilado em função de B/F para ambos os sistemas. 

Analisando a Figura 22, naturalmente que à medida que aumenta o caudal de base menos ANL 

é arrastada para o topo. Contudo, na D1A atual, após “quebrar”, surpreendentemente, volta a 
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aumentar a ANL no destilado enquanto na nova permanece sempre a decrescer mesmo quando 

começam a surgir na base os leves. Este comportamento do sistema é interessante, na medida 

em que a alteração da composição de refluxo, nomeadamente a remoção da água parece ter 

influência na quantidade de ANL arrastada na fase vapor, que segue a tendência lógica 

descendente na configuração nova enquanto que na atual isso não se verifica. Conclui-se que 

com o novo sistema, contrariamente ao atual, é possível recuperar quase 100 % da ANL na base 

respeitando a pureza de ANL dentro dos limites estipulados. Mais uma vez se realça a 

importância de comprovar estes resultados na prática com um sistema piloto, usando como 

referência os obtidos no presente trabalho. Na Figura 23 representa-se o calor trocado no 

condensador e o caudal de refluxo em função da razão B/F. 

 

Figura 23 - Calor trocado no condensador e caudal de refluxo em função da razão B/F para 

ambos os sistemas. 

Analisando a Figura 23, o refluxo na nova configuração é superior à atual, daí o calor necessário 

para condensar totalmente a mistura gasosa proveniente do 1º prato seja superior. Um aspeto 

relevante é o facto de à razão B/F de 0,929 na D1A atual, o refluxo aumentar subitamente e, 

como consequência, o calor a retirar, chegando mesmo a ultrapassar o do novo sistema. De 

notar que não é no ponto de quebra em que surge o CHOL, mas sim a partir do momento em 

que a água surge em maior quantidade na base (ver Figura 22). Isto acontece precisamente 

porque, ao sair em baixo, as temperaturas dos andares ao longo da coluna têm que diminuir e 

para tal acontecer tem que se arrefecer, retirando mais calor no condensador, ou seja, na 

configuração nova, apesar do refluxo ser mais elevado, ainda se consegue diminuir ao caudal 

de água de arrefecimento no condensador a partir da razão 0,929, cumprindo as especificações 

de pureza de ANL. Na Figura 24 representa-se os caudais de CHENO, ANL e CHONA em função 

do caudal de base, a partir do ponto de quebra da D1A atual, para se perceber a influência do 

novo sistema na reação química ocorrida na coluna (Eq.19). 
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Figura 24 – Caudais de CHENO, ANL e CHONA em função de B/F. 

Analisando a Figura 24, após o ponto em que começam a surgir leves na base na D1A atual (B/F 

de 0,923), a quantidade de ANL diminui e como consequência o outro reagente, a CHONA, 

aumenta a sua presença na base. Como a reação se dá em menor extensão, logicamente que o 

caudal de CHENO vai diminuir. No que concerne à nova configuração, o caudal de ANL aumenta, 

mas o de CHONA, que é o componente chave da reação, mantém-se constante, logo o caudal 

de CHENO, como se vê na figura, não varia significativamente. Na D1A atual, por vezes, é 

necessário bombear ácido fosfórico para dentro da coluna para acelerar a reação em causa, tal 

como descoberto por (Graham e Ibbotson, 1980). Esta situação deverá ser implementada 

quando o teor de CHONA aumenta consideravelmente, situação que não é desejável visto que 

é um componente difícil de separar da ANL. Na configuração nova, a reação dá-se em maior 

extensão que na atual, logo uma outra vantagem da introdução do decantador é a redução do 

teor de CHONA na base. 

Por último resta decidir qual o destino da corrente FAQ que abandona o decantador, já que a 

CHACHOL segue para a destilação de leves ao invés da corrente de destilado da D1A atual. Essa 

corrente, constituída por mais de 90 % de água, será encaminhada para um tanque (R5) onde 

se faz a depuração de águas de todas as correntes que contêm água e orgânicos do processo. 

Essa depuração permite obter a água isenta de orgânicos que será depois utilizada para 

produção de vapor.  

Uma nota, fez-se também um teste de aumento de refluxo para outro caudal alimentado. O 

comportamento de ambos os sistemas foi idêntico ao acima descrito. 
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4.2 Dimensionamento do Decantador 

Para dimensionar o novo decantador partiu-se de um já existente, o S1, já que este tem como 

função tratar a mistura proveniente da corrente de destilado da D1A antes de ser alimentada à 

destilação de leves (recuperação do CHA e CHOL), pelo que as suas dimensões devem ser 

idênticas às do decantador a projetar devido à semelhança dos valores de caudal em circulação. 

É preciso, no entanto, provar que as dimensões do S1 permitem um tempo de passagem (𝜏) 

igual ou superior ao 𝜏 observado experimentalmente, isto é, o tempo que demora a separarem-

se novamente as duas fases depois de agitada vigorosamente a mistura (ver Figura 11). A Figura 

25 representa o interior de um decantador horizontal cilíndrico controlado hidraulicamente, à 

semelhança do S1 e da maioria dos presentes na instalação. 

 

Figura 25 - Interior do decantador S1. 

Analisando a Figura 25, o decantador divide-se em três compartimentos, delimitados por dois 

anteparos: à esquerda é onde a mistura se separa em duas fases, em que uma determinada 

porção de líquido aleatória deve permanecer lá 𝜏 minutos; no meio onde se recolhe a F.O que 

escorre do primeiro anteparo; à direita é onde se acumula a F.A que vem do primeiro 

compartimento através a um tubo mergulhante que, por diferença de pressões, permite a 

subida do líquido. A altura 𝐻Z é ajustada por um fuso manuseado no exterior do equipamento 

e permite, através da Eq.39, o controlo da altura 𝐻  (altura da interface), isto porque a soma 

das pressões das colunas de F.O e F.A tem de ser igual à pressão da coluna de líquido 𝐻Z. A 

altura 𝐻� é fixa e corresponde à altura do anteparo. 

𝜌r�§𝑔(𝐻� − 𝐻 ) + 𝜌�©𝑔𝐻  = 𝜌�©𝑔𝐻Z 		≡ 			𝐻  =
Ä¸Å��jÄ~iÆ��
Ä¸ÅjÄ~iÆ

         (Eq.39) 

Na Figura 26 representam-se as dimensões do decantador S1. O 𝜏 é dado pelo quociente entre 

o volume útil (𝑣𝑜𝑙�) e o caudal volumétrico de alimentação (𝐹Ç) (Eq.40). O 𝑣𝑜𝑙� corresponde ao 

volume ocupado pelo líquido no primeiro compartimento que, aproximando a um cilindro, pode 
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ser calculado pela Eq.41 em que 𝑙 e 𝑅 correspondem, respetivamente, à largura e ao raio do 

cilindro e 𝐻È_© é a altura de líquido no seu interior. 

𝜏 = ÇrÈ·
�É

                            (Eq.40) 

𝑣𝑜𝑙� = 𝑙 Ê𝑅Z cosj� {
Îj�ÏhÅ

Î
� − s𝑅 − 𝐻È_©uÐ2𝑅𝐻È_© − 𝐻È_©ZÑ          (Eq.41) 

 

Figura 26 – Dimensões do decantador S1 (não está à escala). 

Para projeto do decantador convém usar um ponto de alimentação extremo por razões de 

segurança, ou seja, deve escolher-se um período de tempo em que sai muita ANL no destilado 

da D1A e, consequentemente, a 𝜌�.� aumenta e aproxima-se da 𝜌�.�. Apesar de não 

corresponder à média, esses pontos podem surgir e o decantador deve estar projetado para o 

pior cenário. As circunstâncias em que tal pode acontecer correspondem a momentos em que 

na base da coluna estão a sair mais componentes leves do que o normal, o que não é desejável; 

para reverter a situação o que se faz é aumentar o caudal de destilado. A questão é que com 

esse aumento mais ANL é arrastada na fase vapor e, por isso, aumenta a sua quantidade no 

destilado. A Figura 27 corrobora tudo o que foi mencionado, em que está representada a 

variação massa volúmica das fases e da fração mássica de ANL que sai no destilado da D1A com 

a razão entre os caudais de destilado e alimentação (D/F). 

 

Figura 27 - Variação das massas volúmicas das fases com o caudal de destilado da D1A. 
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Tipicamente, a coluna opera a uma razão D/F inferior a 0,10. Para efeitos de projeto 

considerou-se o valor extremo de 0,15 em que 𝐹Ç é menor que 0,10 m3/min, 𝜌r�§ a 955 kg/m3 

e 𝜌�© a 971 kg/m3. Na Eq.41, substituindo o 𝑙 por 1,89 m, o 𝑅 por 0,7 m e o 𝐻È_© por 1 m, obtém-

se um 𝑣𝑜𝑙� de 2,21 m3. O 𝜏 (Eq.40) nestas condições é menor que 30 min. Experiências 

realizadas em laboratório permitiram estimar um 𝜏 menor que 20 min. O facto das dimensões 

do S1 possibilitarem um 𝜏 cerca de 10 minutos superior é bom por razões de segurança, pelo 

que o novo decantador ser idêntico ao S1 é uma hipótese válida. Um outro parâmetro que é 

preciso determinar é a altura que tem de ter o tubo de descarga da F.A no novo decantador, 

que no S1 é igual a 0,7 m. Para tal, a altura desse tubo corresponde ao valor de 𝐻Z,oí�_or que 

é quando a altura da interface 𝐻  é igual a zero. Substituindo na Eq.39, vem que: 

𝐻Z,oí�_or =
Ä~iÆ��
Ä¸Å

= �YY×�
�£�

= 0,98	𝑚                     (Eq.42) 

Ora, sabendo que o valor de 𝐻� é igual a 1 m, isto significa que a altura de 𝐻Z só pode variar 

de 0,98 a 1 m, ou seja, em apenas 2 cm de regulação de 𝐻Z	a altura da interface 𝐻  varia de 0 

a 1 m. No S1, em que a diferença de massas volúmicas das fases é superior a 200 kg/m3, 

dispõem-se de 30 cm para regular 𝐻Z, que é uma margem aceitável. Na mistura em questão, 

mesmo nas situações em que tem pouca ANL, as massas volúmicas das fases acabam sempre 

por ser demasiado próximas para controlar hidraulicamente 𝐻 , por isso é preciso pensar noutro 

tipo de controlo.  

Assim sendo, propõe-se controlar diretamente a altura da interface através de um radar de 

onda guiada. Este aparelho trabalha com pulsos de radar de alta frequência que são emitidos e 

guiados ao longo da sonda; conforme o pulso emitido encontra a interface, uma parte é 

refletido devido à alteração da constante dielétrica relativa do meio (a 80 °C a da água é 

aproximadamente 61 e a de ANL 6). O tempo entre a emissão e receção do pulso é medido pelo 

aparelho que o converte em distância, permitindo saber continuamente a que altura está a 

interface (“Medição de nível com radar de onda guiada | Endress+Hauser,” 2018). Existem 

vários fornecedores deste instrumento, tais como a Endress + Hauser ou a VEGA. Uma possível 

escolha seria o modelo VEGAFLEX 81 (Figura 28) que, segundo a VEGA, mede com grande 

confiabilidade e precisão a altura da interface entre dois líquidos (“Continuous Level 

Measurement: TDR/GWR Sensor for Liquids: VEGAFLEX 81 | VEGA | VEGA,” 2018). 

 

Figura 28 – Medidor de altura da interface modelo VEGAFLEX 81. 
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Como não existe tubo mergulhante porque o controlo deixa de ser hidráulico, não faz sentido 

manter os três compartimentos no novo decantador. Então, pode retirar-se o segundo anteparo 

e colocar o primeiro no seu lugar. Em relação ao controlo faz-se da seguinte forma: o medidor 

de líquido mede a altura da interface e dá informação à válvula que controla o 𝐿�.�	que abre 

ou fecha mediante a interface esteja demasiado alta ou baixa, respetivamente. Na Figura 29 

representa-se o decantador final e suas dimensões, bem como o respetivo controlo, em que o 

LT (Level Transmitter) é o medidor.  

 

Figura 29 - Dimensões e esquema de controlo do novo decantador. 

4.3 Análise Económica 

Em primeiro lugar estimaram-se os custos de investimento em equipamentos e mão de obra 

necessários para montar o novo sistema. Esses custos foram estimados com base noutras 

instalações semelhantes da Bondalti e apresentam-se na Tabela 12, multiplicados por um fator 

por razões de confidencialidade. No Anexo 14 estão especificados com mais pormenor. 

Tabela 12 - Custos de investimento do novo sistema. 

 Custo (€) 

Equipamentos 72 000 

Instrumentos 19 800 

Tubagens 18 000 

Material elétrico 27 000 

Isolamentos 18 000 

Montagem mecânica 21 000 

Montagem elétrica e instrumentos 18 000 

Outros 7 200 

Total 201 000 
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Em relação aos proveitos, devem-se sobretudo à diminuição do consumo de vapor. Neste 

trabalho provou-se que a coluna D1A atual consegue suportar um aumento de caudal alimentado 

de 28 % em relação ao valor reconciliado respeitando os limites hidráulicos e mantendo a pureza 

de ANL acima do valor mínimo de referência e, com o novo sistema, além de receber a mesma 

alimentação ainda se pode ir mais longe que a atual, pois consegue operar a uma razão B/F 

superior. Relembra-se que a corrente proveniente do reator é dividida por dois trens de 

destilação, em que o mais recente foi objeto de estudo (ver Secção 2.1). Em média, a D1A trata 

apenas 80-85 % do caudal de alimentação reconciliado neste trabalho. A ideia é alimentar o 

menor caudal possível à D1 (equivalente à D1A no trem antigo) e encaminhar o máximo possível 

(até ao aumento de 28 %) para a D1A. O motivo prende-se com o facto de a D1 consumir cerca 

de 2 a 6 vezes mais vapor no reebulidor que a D1A por ano e, ainda para mais, apenas recebe 

cerca de 70 a 80 % da média de caudal alimentado à D1A. Ora, em média, a D1 consome mais 

7000 toneladas anuais de vapor que a D1A. Dando uma margem de 70 %, poupam-se cerca de 

4900 toneladas de vapor anuais. O seu custo é de menos de 40 € por tonelada e considerando 

que a instalação opera 8200 horas anuais, os proveitos são de 137 000 € anuais.  

Os custos operatórios anuais referem-se aos custos de manutenção e consideraram-se como 

sendo 3 % do custo de investimento. Calcularam-se também os custos elétricos anuais 

associados à operação das bombas, mas concluiu-se que eram desprezáveis devido à baixa 

potência requerida por causa dos baixos caudais em circulação. Na Figura 30 apresenta-se uma 

análise económica do projeto a 10 anos. 

 

Figura 30 - Evolução dos Cash-Flows acumulados para um período de 10 anos. 

O valor atual líquido (VAL) é de 510 656 € e a taxa interna de rentabilidade (TIR) é de 60 %, o 

que indica que o projeto é rentável. O tempo de retorno do investimento é de 2 anos. 

Considerou-se uma taxa de custo de capital de 10 %, uma taxa de imposto de 25 % e uma 

amortização anual correspondente a 10 % do investimento. 
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5 Conclusões 

Em primeiro lugar, desenvolveu-se um modelo em ASPEN que descreve a coluna de destilação 

D1A em operação na instalação, usando como base de comparação uma reconciliação de dados 

industriais medidos/analisados, realizada no motor de otimização GRG. Tratou-se de uma etapa 

exigente, visto que a mistura é extremamente não ideal, constituída por 11 componentes e em 

que o método termodinâmico escolhido prevê a formação de 19 azeótropos. Além disso, dá-se 

uma reação química envolvendo 4 componentes e, no topo da coluna, forma-se uma corrente 

trifásica. No que diz respeito à reconciliação de dados foi também uma etapa difícil, dada a 

dificuldade de convergência do motor GRG, em que a persistência conduziu ao desenvolvimento 

de um procedimento que, cumprido rigorosamente, possibilita a obtenção de resultados fiáveis 

sem ter de se recorrer a um otimizador mais poderoso mas também mais complexo, como o 

GAMS. Os resultados obtidos foram bons, apresentando desvios baixos entre a 

realidade/simulação. 

Seguidamente, desenvolveu-se o modelo de um decantador, que não existe na instalação; como 

a corrente de entrada corresponde ao destilado da D1A, ao recolher uma amostra formam-se 

duas fases, pelo que foi possível realizar também uma reconciliação de dados, através de 

medições e análises em laboratório, crucial para validação do modelo desenvolvido em ASPEN. 

As maiores dificuldades deveram-se ao facto de nenhum modelo termodinâmico padrão 

conseguir descrever a distribuição das fases verificada na realidade. A correta simulação desta 

mistura só foi possível fazendo uma alteração nos parâmetros do método UNIQUAC. Mais uma 

vez, os erros entre a reconciliação/simulação foram baixos.  

Validados os modelos de ambas as unidades, construiu-se o esquema proposto D1A + Decantador 

e depois avaliou-se mediante os objetivos. Os resultados obtidos não foram de acordo com o 

esperado. Efetivamente, retirando em contínuo uma corrente com mais de 90 % de água do 

sistema, que é um componente com um calor de vaporização cerca de cinco vezes superior aos 

restantes, esperava-se que, para o mesmo calor fornecido no reebulidor, se pudesse aumentar 

mais o caudal alimentando e obter na mesma a pureza de ANL desejada comparativamente com 

a D1A atual. Isso não aconteceu, tendo ambas as configurações comportamentos exatamente 

iguais no teste de aumento de caudal de alimentação. Posto isto, realizou-se um outro teste 

que consistiu em aumentar o caudal de refluxo e, consequentemente, o caudal de base (ou da 

razão B/F) na configuração nova e impor esse mesmo caudal como especificação a cumprir na 

atual, para se poder comparar. Aí sim, o novo sistema apresentou vantagens, na medida em 

que consegue operar a um caudal de base maior, para a mesma alimentação, mantendo a 

pureza de ANL acima do limite mínimo. Quanto maior for o caudal de base, maior a recuperação 

de ANL nessa corrente que, com esta configuração, se consegue valores de 99,8% contra os 
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98,5% que se consegue na atual, cumprindo a pureza de ANL na base. Ainda assim não se 

pensava que a atual, que tem muito mais água em circulação, conseguisse aguentar um B/F tão 

elevado sem aparecerem leves no fundo. Relembra-se que o calor fornecido na base é sempre 

o mesmo. Ora, além de se conseguir obter mais ANL por unidade de tempo na base, há algo 

que nunca se consegue na atual que é obter uma corrente de destilado praticamente sem ANL 

como se verifica no novo sistema, o que traz vantagens nomeadamente na diminuição dos 

caudais a jusante (destilação de CHA e CHOL). Um outro benefício prende-se com o facto de o 

sistema se comportar mais suavemente quando comparado com a D1A atual, que chega a um 

ponto de caudal de base que, de forma muito brusca, surgem em grande quantidade os 

componentes leves nessa corrente, ou seja, com a introdução do decantador consegue-se 

controlar melhor o sistema, pois deixa de ser tão agressivo. 

À primeira vista, numa análise geral, pareciam evidentes as vantagens deste novo sistema. E 

na realidade traz vantagens, mas não tão avolumadas como se esperava. O motivo, muito 

provavelmente, deve-se à complexidade da mistura que está repleta de azeótropos entre as 

espécies, sendo imprevisível o seu comportamento. Então, o que se pode afirmar é que não se 

deve limitar ao óbvio ou ao previsto lidando com este sistema, é preciso experimentar. Sugere-

se, portanto, a realização de uma instalação piloto no futuro usando como referência os 

resultados obtidos no presente trabalho. Só assim, fazendo uma reconciliação de dados, se pode 

validar o modelo que foi desenvolvido e alterá-lo, se necessário. Não se descarta que os 

resultados reais até sejam melhores que os obtidos neste estudo, o que não surpreenderia dada 

a mistura em causa.  

A penúltima etapa correspondeu ao dimensionamento do decantador. Decidiu usar-se como 

referência um decantador semelhante já existente na instalação, sendo que para tal teve que 

se comprovar, com sucesso, que as suas dimensões permitem um tempo de passagem necessário 

para separar as duas fases da mistura em questão. De seguida, percebeu-se que, devido à 

proximidade das massas volúmicas das fases, não se poderia controlar hidraulicamente a 

interface, tal como o decantador de referência. Então, decidiu-se que se deveria controlar 

diretamente a altura da interface e, consequentemente, fazer umas alterações na configuração 

interna do novo decantador. 

Finalmente, fez-se uma análise económica a 10 anos do projeto. Com uma TIR de 60 % e um 

VAL de 510 656 € conclui-se que é rentável. O tempo de retorno do investimento é de 2 anos. 
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6 Avaliação do trabalho realizado 

6.1 Objetivos Realizados 

Os objetivos propostos foram: realização de um modelo em ASPEN da coluna de destilação D1A 

e de um novo decantador, integração e avaliação de desempenho do sistema D1A + Decantador 

e dimensionamento do novo decantador. Todos eles foram cumpridos com sucesso, embora se 

deixem cinco pontos reconciliados por testar no novo sistema, devido ao curto período de 

realização deste trabalho. Contudo, esses pontos estão em anexo e quem continuar este projeto 

no futuro poderá testá-los. 

6.2 Outros Trabalhos Realizados 

A reconciliação de dados industriais e a análise económica não estavam previstas no plano de 

trabalho inicial, mas optou-se por fazê-las por aumentarem o valor do presente projeto.  

6.3 Limitações e Trabalho Futuro 

É importante a realização de um projeto piloto do sistema novo. Com os resultados obtidos no 

presente trabalho pode comparar-se ao obtido no piloto fazendo uma reconciliação de dados e 

afinar o modelo desenvolvido em ASPEN. No caso da D1A atual é importante, apesar de ser algo 

difícil, realizar mais testes industriais para perceber até que ponto o modelo desenvolvido em 

ASPEN para a coluna é realmente fiel à realidade, isto é, se responde com rigor a alterações 

das condições normais de operação. Uma sugestão a testar seria adicionar BZ ao decantador 

novo, pois dissolve totalmente os orgânicos e é praticamente imiscível com a água. O objetivo 

é remover ainda mais água na corrente aquosa (FAQ) proveniente do decantador. O BZ é o 

componente mais volátil da mistura, logo essa corrente a acrescentar no decantador não teria 

impacto na pureza de ANL na base da coluna D1A pois vai sair todo no topo da mesma.   

6.4 Apreciação Final  

Para quem sempre teve interesse pela indústria química este projeto permitiu aguçar ainda 

mais o gosto pela área. Abordei esta dissertação como um desafio, pois sabia que escolhendo 

um tema tão técnico e específico como este, o trabalho iria ser deveras exigente. Percebi que, 

apesar de à primeira vista não parecer, na indústria o que entra também é igual ao que sai, 

como tanto se prega a nível académico. Pude ver com os meus próprios olhos as equações 

matemáticas a traduzir o que se passa na realidade e isso deu-me uma sensação de realização 

pessoal muito grande. Foi, indubitavelmente, uma experiência extremamente enriquecedora 

que me ensinou muito e me ajudará, certamente, na construção do meu futuro.
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Anexo 1 Cluster do Complexo Químico de 

Estarreja 

 

  Figura A1.1 - Cluster do Complexo Químico de Estarreja (Neves, 2007)
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Anexo 2 Reconciliação de dados para os pontos 

Reconc_2 a Reconc_6 

Tabela A2.1 - Reconc_2. 

Caudal FEED (kg/h) Caudal TOPO (kg/h) Caudal BASE (kg/h) 

25900 2696 23204 

%massa Componentes “leves” ANL Componentes “pesados” ÁGUA 

FEED 0,03 0,65 0,71 0,26 93,04 0,004 0,0002 0,002 0,11 0,10 5,09 

TOPO 0,29 6,25 6,83 0,52 37,39 0,000 0,0000 0,000 0,000 0,000 48,73 

BASE 0,000 0,02 5,2x10-5 0,03 99,31 0,004 0,0002 0,002 0,47 0,11 0,06 

�̇������,�r���o_q� (kg/h) 46,2 

Tabela A2.2 - Reconc_3. 

Caudal FEED (kg/h) Caudal TOPO (kg/h) Caudal BASE (kg/h) 

26020 2855 23166 

%massa Componentes “leves” ANL Componentes “pesados” ÁGUA 

FEED 0,03 0,64 0,71 0,23 92,90 0,004 8,1x10-5 0,002 0,11 0,09 5,27 

TOPO 0,29 5,80 6,45 0,50 39,33 0,000 0,0000 0,000 0,000 0,000 47,63 

BASE 0,000 0,001 0,0001 0,03 99,33 0,004 9,1x10-5 0,002 0,44 0,11 0,09 

�̇������,�r���o_q� (kg/h) 40,6 

Tabela A2.3 - Reconc_4. 

Caudal FEED (kg/h) Caudal TOPO (kg/h) Caudal BASE (kg/h) 

26197 2674 23523 

%massa Componentes “leves” ANL Componentes “pesados” ÁGUA 

FEED 0,03 0,60 0,64 0,25 92,89 0,004 5,2x10-5 0,002 0,10 0,10 5,38 

TOPO 0,30 5,83 6,28 0,49 35,13 0,000 0,0000 0,000 0,000 0,000 51,97 

BASE 0,000 0,003 0,0002 0,03 99,27 0,004 5,7x10-5 0,002 0,46 0,112 0,12 

�̇������,�r���o_q� (kg/h) 45,92 
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Tabela A2.4 - Reconc_5. 

Caudal FEED (kg/h) Caudal TOPO (kg/h) Caudal BASE (kg/h) 

24895 2471 22425 

%massa Componentes “leves” ANL Componentes “pesados” ÁGUA 

FEED 0,03 0,80 0,83 0,26 92,36 0,004 5,3x10-5 0,002 0,07 0,12 5,52 

TOPO 0,30 7,99 8,39 0,66 27,44 0,000 0,0000 0,000 0,000 0,000 55,22 

BASE 0,000 0,004 0,0001 0,003 99,31 0,003 5,9x10-5 0,003 0,46 0,14 0,08 

�̇������,�r���o_q� (kg/h) 47,40 

 

Tabela A2.5 - Reconc_6. 

Caudal FEED (kg/h) Caudal TOPO (kg/h) Caudal BASE (kg/h) 

24677 2267 22410 

%massa Componentes “leves” ANL Componentes “pesados” ÁGUA 

FEED 0,02 0,67 0,69 0,26 92,80 0,003 4,2x10-5 0,003 0,04 0,12 5,38 

TOPO 0,25 7,21 7,50 0,66 26,32 0,000 0,0000 0,000 0,000 0,000 58,06 

BASE 0,000 0,003 9,4x10-5 0,002 99,31 0,003 4,7x10-6 0,003 0,45 0,13 0,09 

�̇������,�r���o_q� (kg/h) 48,58 
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Anexo 3 Modelo termodinâmico UNIFAC  

Segundo o modelo UNIFAC (Functional-group Activity Coefficient) (Fredenslund et al., 1977), o 

coeficiente de atividade (𝛾_) calcula-se pela soma da combinação de um coeficiente de 

atividade combinatorial (𝛾_�ro¯) com um coeficiente de atividade residual (𝛾_�p�), através da 

seguinte equação: 

𝑙𝑛𝛾_ = 𝑙𝑛	𝛾_�ro¯ + 𝑙𝑛𝛾_�p�        (Eq. A3.1) 

Em que 𝑙𝑛	𝛾_�ro¯  se define por: 

𝑙𝑛	𝛾_�ro¯ = 𝑙𝑛 Ôh
kh
+ Õ

Z
𝑞_𝑙𝑛

Öh
Ôh
+ 𝑙_ −

Ôh
kh
∑ 𝑥ª𝑙ªª       (Eq. A3.2) 

𝜃_ =
kh©h

∑ kØ©ØØ
          (Eq. A3.3) 

𝜙_ =
kh�h

∑ kØ�ØØ
          (Eq. A3.4) 

𝑞_ = ∑ 𝜗`_ 𝑄``           (Eq. A3.5) 

𝑟_ = ∑ 𝜗`_ 𝑅``           (Eq. A3.6) 

𝑙_ = (𝑟_ − 𝑞_)
Õ
Z
− (𝑟_ − 1)        (Eq. A3.7) 

Em que 𝜃_ é a fração de área ocupada, 𝜙_ a fração de volume ocupada, 𝑞_ é um parâmetro de 

área do componente 𝑖,	𝑟_ é um parâmetro de volume do componente 𝑖, 𝜗`_  é o número de 

subgrupos do tipo 𝑘 numa molécula da espécie 𝑖, 𝑅` é o volume relativo do subgrupo 𝑘 e 𝑄` a 

área superficial relativa do subgrupo 𝑘. O parâmetro 𝑧	 define-se como o número de 

coordenação e tipicamente toma o valor de 10. 

Finalmente, ln 𝛾_�p� define-se por: 

ln 𝛾_�p� = 𝑄` Ü1 − ln(∑ Θoo Ψo`) − ∑
ß|àá|
∑ ßµµ àµ|

o 	â    (Eq. A3.8) 

Θo = ã|½|
∑ ãµ½µµ

          (Eq. A3.9) 

Ψo� = 𝑒𝑥𝑝 {−�|µ
�
�         (Eq. A3.10) 

Em que Θo é a fração de área superficial do grupo 𝑚, 𝑋o é a fração molar do grupo 𝑚	na 

mistura, Ψo� é parâmetro de interação de grupo. Os parâmetros 𝑎o� são tabelados em termos 

de interações entre grupos principais, assim como os valores 𝑄` e 𝑅`. Podem ser consultados 

em (Fredenslund et al., 1977). Finalmente, a Figura A5.1 sintetiza o significado dos parâmetros 

utilizados no método. 
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Figura A3.1 – Síntese do significado dos parâmetros do método. 
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Anexo 4 Dados experimentais de equilíbrio 

para o sistema ÁGUA / ANILINA 

 

Figura A4.1 – Dados de equilíbrio Água/ANL segundo (Griswold et al., 1940). 

A Figura A4.2 apresenta a curva prevista pelo método UNIFAC em comparação com os pontos 

experimentais da Tabela A4.1 (representados pelas “bolas” a preto). 

 

Figura A4.2 – Comparação entre a curva prevista pelo UNIFAC e os dados experimentais para 

o sistema ANL/Água. 
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O azeótropo dá-se, à pressão de 745 torr, a uma temperatura de 98,5 °C e uma fração molar 

de água de 0,958. 

 

Figura A4.3 - Dados de equilíbrio Água/ANL segundo (Sinnott, 2005). 

A comparação da curva prevista pelo modelo UNIFAC com os dados experimentais da Figura 

A4.3 encontra-se na Figura 14. 
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Anexo 5 Propriedades físicas dos componentes 

Tabela A5.1 – Propriedades físicas dos componentes retirados de (Daubert e Danner, 1992). 

 M 

(g/mol) 

Teb(1) 

(K) 

Tfus    

(K) 

Vc 

(m3/kmol) 

Pc  

(bar) 

Tc   

(K) 

Vmol(1) 

(m3/kmol) 

Fator 

comp. 

Fator 

acêntrico 

Água 18,015 373,15 273,16 0,056 220 647,1 0,018 0,229 0,345 

MNB 123,111 483,95 278,91 0,349 44,0 719,0 0,103 0,257 0,448 

BZ 78,114 353,24 278,68 0,259 49,0 562,2 0,089 0,271 0,211 

ANL 93,128 457,60 267,13 0,270 53,1 699,0 0,092 0,247 0,404 

CHA 99,176 407,65 255,45 0,360 42,0 615,0 0,115 0,296 0,360 

DICHA 181,321 529,00 273,05 0,619 25,2 737,0 0,199 0,255 0,513 

CHONA 98,145 428,90 242,00 0,311 38,5 629,2 0,104 0,229 0,450 

CHOL 100,161 434,00 296,60 0,322 37,5 625,2 0,104 0,232 0,514 

TLD 107,155 473,49 256,80 0,348 47,0 716,5 0,128 0,274 0,384 

CHENO 
(2) 

173,258 543,15 - 0,670 26,9 859,2 0,248 0,252 0,445 

CHANIL
(2) 

175,270 552,15 - 0,568 30,2 809,9 0,201 0,254 0,505 

 

Notas: 

(1) À pressão atmosférica (1 atm). 

(2) As suas propriedades foram estimadas recorrendo ao ASPEN. 

Nomenclatura: 

M – Peso molecular 

Teb, Tfus – Temperatura de ebulição e de fusão, respetivamente 

Vc , Pc , Tc – Volume, pressão e temperatura críticas, respetivamente 

Vmol – Volume molar de líquido 

Fator comp. – Fator de compressibilidade 
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Anexo 6 Cálculo da potência calorífica 

fornecida ao reebulidor 

O calor por unidade de tempo ou potência calorífica (𝑄�rb�È) fornecido ao reebulidor da D1A é 

dado pela soma da potência calorífica do vapor (𝑄Ç�år�) com a resultante da integração com a 

D4B (𝑄_�bp§��çãr): 

𝑄�rb�È = 𝑄Ç�år� + 𝑄_�bp§��çãr        (Eq. A6.1) 

O caudal mássico de vapor (�̇�) é medido continuamente. Esse vapor é saturado de média 

pressão (24 bar), logo 𝑄Ç�år� é dado por: 

𝑄Ç�år� = 	𝜆Ç�år� ×	 �̇�Ç�år�        (Eq. A6.2) 

Nestas condições o calor latente do vapor (𝜆Ç�år�) é igual a 1840 kJ/kg. 

O cálculo do 𝑄_�bp§��çãr é idêntico ao 𝑄Ç�år�:  

𝑄_�bp§��çãr = 	𝜆��� ×	 �̇����        (Eq. A6.3) 

O 𝜆��� ou entalpia de vaporização da ANL (Δℎ¬) é dada por (Kayode Coker, 2010): 

𝜆��� = Δℎ¬ = 𝐴 {1 − 𝑇 𝑇�� �
�
        (Eq. A6.4) 

Na Tabela A6.1, retirada da mesma fonte, encontram-se os valores dos parâmetros 𝐴, 𝑇� e 𝑛 

para a ANL. 

Tabela A6.1 – Parâmetros para cálculo do calor latente da ANL. 
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Anexo 7 Comparação reconciliação/simulação 

para os pontos Reconc_2 a Reconc_6  

Tabela A7.1 - Reconc_2 

Input  TFEED (°C) PFEED (torr) PTOPO (torr) DPCOL (mbar) Caudal TOPO 

(kg/h) 

Qreeb (kW) 

Reconc_2 112 259 235 50 2696 2625 

 

 Reconciliação Simulação (ASPEN) Erro Absoluto 

Recuperação TOPO/BASE TOPO/BASE TOPO/BASE 

C1 1,000/0,000 1,000/0,000 0,000/0,000 

C2 0,997/0,003 1,000/0,000 0,003/0,003 

C2 1,000/0,000 1,000/0,000 0,000/0,000 

CHONA 0,206/0,114 0,215/0,082 0,009/0,032 

ANL 0,042/0,956 0,041/0,959 0,001/0,003 

C3 0,000/1,000 0,000/1,000 0,000/0,000 

C4 0,000/1,000 0,000/1,000 0,000/0,000 

DICHA 0,000/1,000 0,014/0,986 0,014/0,014 

CHENO 0,000/3,961 0,000/4,046 0,000/0,085 

C5 0,000/1,000 0,000/1,000 0,000/0,000 

ÁGUA 0,996/0,011 1,000/0,000 0,011/0,004 

Medidos Simulação (ASPEN) Erro Absoluto 

TTOPO (°C) TBASE (°C) TTOPO (°C) TBASE (°C) TTOPO (°C) / TBASE (°C) 

92,0 161,0 99,0 168,0 7,0 / 4,3 
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Tabela A7.2 - Reconc_3 

Input  TFEED (°C) PFEED (torr) PTOPO (torr) DPCOL (mbar) Caudal TOPO 

(kg/h) 

Qreeb (kW) 

Reconc_3 112 262 237 49 2855 2650 

  

 Reconciliação Simulação (ASPEN) Erro Absoluto 

Recuperação TOPO/BASE TOPO/BASE TOPO/BASE 

C1 1,000/0,000 1,000/0,000 0,000/0,000 

C2 0,998/0,002 1,000/0,000 0,002/0,003 

C3 1,000/0,000 1,000/0,000 0,000/0,000 

CHONA 0,236/0,097 0,237/0,082 0,001/0,032 

ANL 0,046/0,952 0,046/0,954 0,000/0,002 

C4 0,000/1,000 0,000/1,000 0,000/0,000 

C5 0,000/1,000 0,000/1,000 0,000/0,000 

DICHA 0,000/1,000 0,026/0,974 0,026/0,026 

CHENO 0,000/3,466 0,000/3,532 0,000/0,066 

C6 0,000/1,000 0,000/1,000 0,000/0,000 

ÁGUA 0,991/0,015 1,000/0,000 0,009/0,015 

Medidos Simulação (ASPEN) Erro Absoluto 

TTOPO (°C) TBASE (°C) TTOPO (°C) TBASE (°C) TTOPO (°C) / TBASE (°C) 

89,0 163,1 94,9 165,8 5,9 / 2,7 
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Tabela A7.3 - Reconc_4 

Input  TFEED (°C) PFEED (torr) PTOPO (torr) DPCOL (mbar) Caudal TOPO 

(kg/h) 

Qreeb (kW) 

Reconc_4 108 241 219 46 2674 2677 

 

 Reconciliação Simulação (ASPEN) Erro Absoluto 

Recuperação TOPO/BASE TOPO/BASE TOPO/BASE 

C1 1,000/0,000 1,000/0,000 0,000/0,000 

C2 0,996/0,004 1,000/0,000 0,004/0,004 

C3 1,000/0,000 1,000/0,000 0,000/0,000 

CHONA 0,202/0,094 0,219/0,075 0,017/0,019 

ANL 0,039/0,960 0,037/0,963 0,002/0,003 

C4 0,000/1,000 0,000/1,000 0,000/0,000 

C5 0,000/1,000 0,000/1,000 0,000/0,000 

DICHA 0,000/1,000 0,018/0,982 0,018/0,018 

CHENO 0,000/4,039 0,000/4,039 0,000/0,016 

C6 0,000/1,000 0,000/1,000 0,000/0,000 

ÁGUA 0,985/0,021 1,000/0,000 0,015/0,021 

Medidos Simulação (ASPEN) Erro Absoluto 

TTOPO (°C) TBASE (°C) TTOPO (°C) TBASE (°C) TTOPO (°C) / TBASE (°C) 

93,4 161,9 94,8 163,5 1,4 / 1,6 
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Tabela A7.4 - Reconc_5 

Input  TFEED (°C) PFEED (torr) PTOPO (torr) DPCOL (mbar) Caudal TOPO 

(kg/h) 

Qreeb (kW) 

Reconc_5 113 332 294 53 2471 3482 

 

 Reconciliação Simulação (ASPEN) Erro Absoluto 

Recuperação TOPO/BASE TOPO/BASE TOPO/BASE 

C1 1,000/0,000 1,000/0,000 0,000/0,000 

C2 0,996/0,004 1,000/0,000 0,004/0,004 

C3 1,000/0,000 1,000/0,000 0,000/0,000 

CHONA 0,253/0,009 0,261/0,004 0,007/0,005 

ANL 0,029/0,969 0,029/0,971 0,000/0,002 

C4 0,000/1,000 0,000/1,000 0,000/0,000 

C5 0,000/1,000 0,000/1,000 0,000/0,000 

DICHA 0,000/1,000 0,018/0,982 0,018/0,018 

CHENO 0,000/5,515 0,000/5,470 0,000/0,045 

C6 0,000/1,000 0,000/1,000 0,000/0,000 

ÁGUA 0,993/0,014 1,000/0,000 0,007/0,014 

Medidos Simulação (ASPEN) Erro Absoluto 

TTOPO (°C) TBASE (°C) TTOPO (°C) TBASE (°C) TTOPO (°C) / TBASE (°C) 

86,9 170,4 92,8 173,1 5,9 / 2,7 
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Tabela A7.5 - Reconc_6 

Input  TFEED (°C) PFEED (torr) PTOPO (torr) DPCOL (mbar) Caudal TOPO 

(kg/h) 

Qreeb (kW) 

Reconc_6 116 342 307 52 2267 3584 

 

 Reconciliação Simulação (ASPEN) Erro Absoluto 

Recuperação TOPO/BASE TOPO/BASE TOPO/BASE 

C1 1,000/0,000 1,000/0,000 0,000/0,000 

C2 0,995/0,005 1,000/0,000 0,005/0,005 

C3 1,000/0,000 1,000/0,000 0,000/0,000 

CHONA 0,235/0,008 0,238/0,010 0,003/0,002 

ANL 0,026/0,972 0,025/0,975 0,001/0,003 

C4 0,000/1,000 0,000/1,000 0,000/0,000 

C5 0,000/1,000 0,000/1,000 0,000/0,000 

DICHA 0,000/1,000 0,017/0,983 0,017/0,017 

CHENO 0,000/6,420 0,000/6,390 0,000/0,030 

C6 0,000/1,000 0,000/1,000 0,000/0,000 

ÁGUA 0,992/0,015 1,000/0,000 0,008/0,015 

Medidos Simulação (ASPEN) Erro Absoluto 

TTOPO (°C) TBASE (°C) TTOPO (°C) TBASE (°C) TTOPO (°C) / TBASE (°C) 

93,0 170,3 94,6 174,2 1,6 / 3,9 
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Anexo 8 Capturas de ecrã representativas da 

simulação da D1A (Reconc_1) 

Conjunto de figuras elucidativas que acompanha o procedimento descrito na Secção 3.2.1.: 

 

Figura A8.1 – Coluna D1A. 

 

Figura A8.2 – Secção D1A<Specifications<Configuration. 

 

Figura A8.3 – Input do andar de entrada da alimentação. 
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Figura A8.4 – Especificação da pressão de operação e queda de pressão. 

 

 

 

 

 

Figura A8.5 – Andares a serem testados para verificar a eventual presença de uma 2ª fase 

líquida. 



Estudo do Impacto da Alteração da Composição de Refluxo em Colunas de Destilação 

Capturas de ecrã representativas da simulação da D1A (Reconc_1) 68 

 

Figura A8.6 – Colocação do enchimento em D1A<Column Internals. 

 

Figura A8.7 – Definição dos reagentes e produtos da reação R-1 em Reactions<R-1. 

 

Figura A8.8 – Definição do key component e da conversão por andar. 
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Figura A8.9 – Definição dos andares em que ocorre a reação R-1 

(D1A<Specifications<Reactions). 

 
Figura A8.10 – Definição da eficiência de vapor para o componente CHONA 

(D1A<Specifications<Efficiencies). 
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Anexo 9 Capturas de ecrã representativas da 

simulação do decantador  

 

Figura A9.1 – Decantador. 

 

Figura A9.2 - Especificações da corrente FEED. 

 

Figura A9.3 - Especificações do decantador. 
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Figura A9.4 - Opções de cálculo. 

 

 

Figura A9.5 - Input da correlação de massa volúmica dos componentes puros em 

Properties<Pure Components, retirada de (Daubert e Danner, 1992). 
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Figura A9.6 - Alteração imprescindível, no modelo UNIQUAC, da forma de cálculo da massa 

volúmica da mistura. (Mudança para “VLMAQUAD”, no print a azul bold). 

 

 

Figura A9.7 - Eficiências definidas. 
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Anexo 10 Cálculo da massa volúmica da mistura 

A mistura é constituída por 6 componentes (𝑖 = 6): BZ, CHA, CHOL, CHONA, ANL e ÁGUA. A 

massa volúmica da mistura (𝜌o_�b) define-se como o quociente entre a massa da mistura (𝑚o_�b) 

e o volume (𝑉): 

𝜌o_�b =
o|h¶ê
¬

          (Eq. A10.1) 

𝑚o_�b = 𝑚�� +𝑚��� +𝑚���� +𝑚����� +𝑚��� + 𝑚Á���     (Eq. A10.2) 

𝑉 = 𝑉�� + 𝑉��� + 𝑉���� + 𝑉����� + 𝑉��� + 𝑉Á���      (Eq. A10.3) 

Então: 

𝜌o_�b =
oë¾«o°±³«o°±²ì«o°±²�³«o³�ì«oÁíî³
¬ë¾«¬°±³«¬°±²ì«¬°±²�³«¬³�ì«¬Áíî³

      (Eq. A10.4) 

A fração mássica do componente 𝑖 define-se por: 

𝑥_ =
oh

o|h¶ê	
          (Eq. A10.5) 

Em que 𝑚_ corresponde à massa do componente 𝑖. 

E o volume do componente 𝑖 pode ser dado por: 

𝑉_ =
oh
	Äh
= kho|h¶ê

Äh
          (Eq. A10.6) 

Em que corresponde à massa volúmica do componente 𝑖. 

A equação da massa volúmica da mistura fica: 

𝜌o_�b =
o|h¶êskë¾«k°±³«k°±²ì«k°±²�³«k³�ì«kÁíî³u

o|h¶êÊ
ïë¾
	ðë¾

«ï°±³
	ð°±³

«ï°±²ì
	ð°±²ì

«ï°±²�³
	ð°±²�³

«ï³�ì
	ð³�ì

«
ïÁíî³
	ðÁíî³

Ñ
     (Eq. A10.7) 

Sabendo que ∑ 𝑥_ = 1X
_� , então a expressão final será: 

𝜌o_�b =
�

ïë¾
	ðë¾

«ï°±³
	ð°±³

«ï°±²ì
	ð°±²ì

«ï°±²�³
	ð°±²�³

«ï³�ì	ð³�ì
«
ïÁíî³
	ðÁíî³

      (Eq. A10.8) 

As 𝑥_ são conhecidas para as 3 amostras. Para as 𝜌_ utilizou-se a seguinte correlação (Daubert 

e Danner, 1992): 

𝜌_ =
�

	�
Ê�ñ{�òó°�

»
Ñ
           (Eq. A10.9) 

Em que A, B, C e D são parâmetros específicos para cada componente que podem ser 

consultados na mesma fonte. 𝜌_ vem em kmol/m3 e a temperatura 𝑇 em K. A expressão 𝜌o_�b 

foi utilizada para cálculo da massa volúmica da fase orgânica e aquosa, para cada uma das 3 

amostras realizadas e foi também inserida como informação de entrada no simulador ASPEN.
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Anexo 11 Modelo termodinâmico UNIQUAC 

O modelo termodinâmico UNIQUAC (UNIversal QUAsiChemical) foi proposto por Abrams e 

Prausnitz em 1975 (Anderson & Prausnitz, 1978). Aliás o UNIFAC, descrito no Anexo 3, deriva 

do UNIQUAC. O coeficiente de atividade (𝛾_) calcula-se pela soma da combinação de um 

coeficiente de atividade combinatorial (𝛾_�ro¯) com um coeficiente de atividade residual (𝛾_�p�), 

através da seguinte equação: 

𝑙𝑛𝛾_ = 𝑙𝑛	𝛾_�ro¯ + 𝑙𝑛𝛾_�p�         (Eq. A11.1) 

Em que  

𝑙𝑛	𝛾_�ro¯ = 1 − 𝐽_ + ln 𝐽_ −
Õ
Z
𝑞_ {1 −

®h
�h
+ ln ®h

�h
�      (Eq. A11.2) 

e 

𝑙𝑛𝛾_�p� = 𝑞_ f1 − ln 𝑠_ − ∑ 𝜃ª
õhØ
�Øª n       (Eq. A11.3) 

𝑧 é o número de coordenação e tipicamente toma o valor de 10. Os restantes parâmetros 

definem-se como: 

𝜏_ª = exp	 f−
s�Øhj�hhu

Î�
n         (Eq. A11.4) 

𝐽_ =
�h

∑ �ØkØØ
          (Eq. A11.5) 

𝐿_ =
©h

∑ ©ØkØØ
          (Eq. A11.6) 

𝑠_ = ∑ 𝜃È𝜏È_È           (Eq. A11.7) 

𝜃_ =
©hkh

∑ ©ØkØØ
          (Eq. A11.8) 

𝜏_ª	é um parâmetro energético dependente da temperatura e dos parâmetros de interação 

binária tabelados (𝑢ª_  e 𝑢__); 𝑟_ e 𝑞_ são os parâmetros de volume e área superficial de 

componente puro, respetivamente (tabelados); 𝐽_ e 𝐿_ são as frações de volume e área, 

respetivamente; 𝜃 e 𝑠 são parâmetros do método, dependentes de valores calculados ou 

tabelados; 𝑥 corresponde à fração molar; 𝑖 ao componente 𝑖 e 𝑗 ao componente 𝑗. 

Em (Anderson & Prausnitz, 1978) podem consultar-se as tabelas referentes aos parâmetros de 

interação binária, volume e área para um vasto conjunto de componentes. 

 

  



Estudo da Alteração da Composição de Refluxo em Colunas de Destilação 

 

Comparação de resultados Reconciliação/Simulação para o decantador 75 

Anexo 12 Comparação de resultados 

Reconciliação/Simulação para o Decantador 

 

Tabela A12.1 - Composições (% mássicas) da corrente de entrada no decantador no caso da 

simulação e da mistura homogénea (bem misturada) no caso da reconciliação, igual para 

ambos. 

Mistura  

% Restantes componentes % ANL % ÁGUA 

0,24 10,6 7,0 0,43 31,1 50,7 

 

Tabela A12.2 - Resultados (% mássicas) obtidos após reconciliação. 

Fase Orgânica (F.O) 

% Restantes componentes % ANL % ÁGUA 

0,44 18,5 12,3 0,68 54,4 13,7 

Fase Aquosa (F.A) 

% Restantes componentes % ANL % ÁGUA 

0,01 1,5 1,1 0,15 4,8 92,5 

 

Tabela A12.3 - Resultados (% mássicas) obtidos na simulação (pelo modelo desenvolvido em 

ASPEN). 

Fase Orgânica (F.O) 

% Restantes componentes % ANL % ÁGUA 

0,46 18,4 12,4 0,79 54,8 13,2 

Fase Aquosa (F.A) 

% Restantes componentes % ANL % ÁGUA 

0,002 1,8 1,0 0,03 4,7 92,5 
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Tabela A12.4 - Massas da mistura e F.O para a reconciliação e para a simulação por analogia 

caudal de entrada e de F.O no decantador. 

Reconciliação Simulação 

𝑚o_�b (g) 𝑚�.� (g) F (kg/h) 𝐿�.� (kg/h) 

64,25 34,19 2693 1421 

 

Tabela A12.5 - Razão entre a fase orgânica e a mistura: no caso da reconciliação 

corresponde a 𝑚�.� 𝑚o_�b����  e na simulação por analogia a 𝐿�.� 𝐹� . 

Reconciliação Simulação 

𝑚�.� 𝑚o_�b����  𝐿�.�
𝐹�  

0,53 0,53 

 

Tabela A12.6 - Comparação das massas volúmicas das fases obtidas por correlações, 

experimentalmente e na simulação. 

Correlações (teórica) Laboratório (experimental) Simulação (ASPEN) 

�̅��.�	(kg/m3) �̅��.�	(kg/m3) �̅��.� (kg/m3) �̅��.�	(kg/m3) 𝜌�.� (kg/m3) 𝜌�.� (kg/m3) 

974 993 969 1000 975 995 
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Anexo 13 Caso de estudo: temperatura de 

operação do decantador 

Para testar a variação da massa volúmica das fases com a temperatura e perceber até que 

ponto existe inversão, testaram-se em ASPEN três pontos de diferente composição do destilado 

da D1A (correspondentes à informação de entrada decantador): um na média e outros dois em 

pontos extremos de fração de ANL, um com muito mais ANL que o normal e outro com muito 

menos. Como referido na Secção 3.2.2, a massa volúmica da ANL é a mais elevada, portanto 

entrando muita ANL a fase orgânica vai aumentar de massa volúmica e aproximar-se ou 

ultrapassar a da fase aquosa, dependendo da temperatura. Assim sendo fez-se uma base de 

dados com as análises da composição de destilado da D1A durante um certo período de tempo 

e calculou-se a média das composições. A composição de entrada do ponto reconciliado (ver 

Tabela A12.1) é relativamente semelhante à média. 

Tabela A13.1 - Ponto médio  

Destilado D1A (ponto médio) 

% Restantes componentes % ANL % ÁGUA 

0,28 7,61 5,49 0,44 30,7 55,5 

 

Figura A13.1 – Massas volúmicas das fases vs Temperatura (ponto médio). 
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Tabela A13.2 - Ponto com muita ANL  

Destilado D1A – Ponto extremo (muita ANL) 

% Restantes componentes % ANL % ÁGUA 

0,13 2,97 3,55 0,34 66,1 26,9 

 

Figura A13.2 – Massas volúmicas das fases vs Temperatura (ponto com muita ANL). 

Tabela A13.3 - Ponto com pouca ANL  

Destilado D1A – Ponto extremo (pouca ANL) 

% Restantes componentes % ANL % ÁGUA 

0,14 8,90 4,26 0,22 17,8 68,6 

 

Figura A13.3 – Massas volúmicas das fases vs Temperatura (ponto com pouca ANL). 
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Ora, como seria de esperar, quanto menos ANL tiver o destilado da coluna menor será a massa 

volúmica da fase orgânica e maior a diferença para a fase aquosa. Analisando o ponto médio, 

pode dizer-se que se consegue operar a uma temperatura de 30 °C, por exemplo. E de facto na 

maior parte do tempo é verdade, o problema é que de vez em quando, por algum motivo, 

aparecem pontos extremos no destilado com muita ANL. Como se pode ver na Figura A13.2, se 

o decantador operasse a 30 °C, as fases iriam inverter e isso nunca pode acontecer. Por razões 

de segurança teve que ser escolhida uma temperatura de operação acima do ponto em que 

água passa a ser mais densa do que a ANL (77 °C) porque a partir daí, independentemente da 

quantidade de ANL que venha no destilado, garante-se sempre que a fase orgânica é menos 

densa. Este estudo serve para provar que, por perigo de inversão de fases devido à 

imprevisibilidade do processo em certos momentos, não é recomendável operar a uma 

temperatura abaixo do ponto de viragem das massas volúmicas da ANL e da água. A temperatura 

de operação definida foi de 80 °C.  

 

Figura A13.4 – Gráfico da massa volúmica de ANL e da água em função da temperatura na 

zona de viragem. 
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Custos de Investimento 80 

Anexo 14 Custos de Investimento  

Na Tabela A14.1 apresenta-se a versão detalhada da Tabela 12. 

Tabela A14.1 – Custos de investimento. 

 Custo (€) 

Aquecedor 18 000 

Decantador 9 000 

Arrefecedor 18 000 

Bombas  25 000 

Medidor de altura da interface 3 600 

Interfase 3 600 

Válvula F.A 4 500 

Válvula p/controlo nível F.O 4 500 

Caudalímetro de Refluxo 3 600 

Piping (tubos + acessórios + válvulas)  18 000 

Isolamentos 18 000 

Material elétrico (cabos + gavetas) 25 000 

Montagem mecânica 25 000 

Montagem elétrica e instrumentos 18 000 

Imprevistos 7 200 

Total 201 000 

 

 


