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Introdugao

A operagso de destilaggo extractiva desempenha hoje em dia
um papel significativo em diferentes projectos industriais. O apa-
recimento de novas misturas de separacao dificil tem condﬁzido a
sua utilizagao crescente, como alternativa a outros processos de
separagao. Segundo King (1982),a operagao de destilagao extractiva
devera constituir,num futuro proximo,uma das areas da destilacao

sobre a qual devera incidir especial atengao dos investigadores.

Os desenvolvimentos verificados na ultima década, nomeada-
. N . »
mente nos campos do equilibric de fases e da modelagem computacio~
nal, abriram novas perspectivas a compreensao e previsao dos feno-

menos ¢ue OCOrrem nesta operagao.

Em consequencia julgou-se de interesse proceder a uma revi-
sao e actualizagao dos conhecimentos relevantes atraves de uma
compilacao e analise das principais referencias bibliograficas exis-
tentes.

A sistematizacgao adoptada pretende abranger as diversas fa-

cetas do tema proposto, apesar da sua diversidade e do elevado nu-

mero de publicagoes encontradas,

Na parte inicial e clarificado o conceito de destilacao extrac-

tiva , atraves do estabelecimento das diferengas entre esta ope-



ragao e outros processos de separacaoc alternativos.

O projecto e simulagao de colunas de destilagao extractiva
necessitam, de um modo analogo ao que se passa em destilagao conven-
cional, do conhecimento das relagoes de equilibrio liquido-vapor do
sistema cujos componentes se pretendem separar. Por outro lado, o
processo de selecgao de solventes adequados e efectuado, em grande
parte, a partir do conhecimento dos valores de coeficientes de acti-
vidade, determinados experimentalmente ou previstos atravées de mode-
los apropriados. Estes factores, aliados ao facto dos sistemas estu-
dados em destilagao extractiva serem multicomponentes e fortemente
nao ideais, justificam a enfase dada ao tema da caracterizagao do

equilibrio de fases e seleccao de solventes.

A metodologia adoptada para a descrigac do equipamento
utilizado em destilacao extractiva pretendeu dar especial relevo
as questoes que de algum modo diferenciam esta operagao da destilagao
convencional; no entanto julgou-se conveniente efectuar uma descricao
pormenorizada dos algoritmos de calculo de colunas de destilagao ex-
tractiva, pelo interesse de que se revestem actualmente para a fase

de projecto.

A finalizar sao apresentadas as principais aplicagoes indus-
triais de destilagao extractiva, justificativas da sua divulgacao

como processo de separacgao.
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1. CONCEITOS FUNDAMENTAIS

A designagao destilacgao extractiva foi introduzida por Dunn
et al. (1945) como termo generico para a operacao de destilagao efec-
tuada na presenca de um solvente de elevado ponto de ebulicao. A
adicao intencional deste solvente tem por fim alterar, de um modo
favoravel ,as volatilidades relativas dos diferentes componentes da
alimentagao. Por isso as principais aplicacoes da destilagao extrac-
tiva residem na separacao de componentes de pontos de ebulicao seme-
lhantes ou que formam azeOtropos, para os quais o processo de desti-

lagao convencional se torna pouco economico ou mesmo impossivel.

Na Figura 1 & representado de modo esquematico um processo de
destilagéo extractiva para separaggo de dois componentes A e B, Na
coluna de destilacao extractiva propriamente dita sao introduzidoes
a alimentacao e o solvente; este, por ter mormalmente uma volatili-
dade muito inferior a dos componentes que se pretendem separar,sur-
ge como produto de cauda, juntamente com o componente Menos volatil
da alimentacao (B). Na coluna de recuperagao de solvente procede~se
a posterior separagﬁo destes dois componentes, sendo o solvente re-

ciclado para a coluna principal.

A baixa volatilidade do solvente origina a sua distribuigao
préferencial pela fase 1iquida, em detrimento da fase de vapor. E 1w
consequéencia, o caudal molar deste componente na fase 1iquida pode
ser considerado,na maior parte dos casos, aproximadamente constante.
Por outro lado, como nao e possivel obter uma concentracao de sol-
vente suficiente para alterar o equilibrio de modo desejado, acima
do seu ponto de introdugao, e forgoso que a adicao de solvente se
processe junto do topo da coluna de destilagao extractiva. Acima

da entrada de solvente deven existir apenas alguns andares que evi~-



Solvente )‘—

"novo"

Produto A

Alimentacdo

Produto B

Solvente reciclado

I- Coluna de destilagdo extractiva

II- Coluna de recuperagdo de solvente

Figura 1 : Separagdo de uma mistura A/B por destilac30 extractiva (Perry e Chilfon, 1973)



tem & saida d : i
m & salda deste componente no destilado,

Na literatura aparece por vezes associada a destilacao ex-
tractiva a operacao de destilacao azeotrdpica. Embora em ambos os
Processos se verifique a adigcao de um solvente que altera as volati-
lidades dos constituintes dificeis de separar, em destilacao azeo-
tropica o solvente forma um azeOtropo com um ou mais componentes da
alimentacao; além disso,como a maior parte dos azeotropos tem uma

temperatura de ebulicac inferior a dos componentes puros,o solvente

¢ retirado da coluna,na maioria dos casos, como produto de cabega.

De um modo geral pode afirmar-se (Perry e Chilton,1973) que
a operacao de destilagao extractiva encontra maior numero de aplica-
coes na indistria quimica do que a destilacao azeotropica., As dife-=
rencas existentes entre os dois processos originam que seja mais fa-
cil encontrar solventes adecuados para a destilacao extractiva,para
além de ser possivel dispor de sistemas mais simples de recuperacgao
do proprio solvente. A utilizagao de destilacao azeotropica pode,
contudo,oferecer vantagens,nomeadamente quando o componente da ali-
mentagao que forma um azeotropo com © solvente,saindo pelo topo, se
encontrar em pequena quantidade (Gerster,1969). Nesse caso, como a
quantidade de solvente a adicionar e pequena,os gastos energeticos
associados a vaporizacao do solvente e sua posterior recuperagao Sao
tambeém baixos. No entanto,em cada caso particular,apenas um estudo
pormenorizado permite seleccionar qual o tipo de destilacao mais
adequado. Black e Distler (1972) e Black (1980) apresentam uma com~
paragao entre as operacoes de destilacao azeotropica e destilagao

extractiva,atraves da realizagao de balancos economicos,aplicada a
processos de desidratacao de etanol,

- o -~ - . + . -
Tambem a operagao de extraccao 1iquido-1iquido deve ser enca

rada como possivel substituto da destilagao convencional, nos casos



em que esta nac se apresente economicamente viavel. Mueller e
Hoehfeld (1971) e Preusser e Franzen (1977) comparam a utilizagao
da destilaggo extractiva com a extracgﬁo por solventes,na recupera-
cao de aromaticos a partir de misturas de hidrocarbonetos. Souders
(1964) calculou a relagio que deve existir entre as selectividades
ou volatilidades relativas inerentes a processos de destilagao con-
vencional, destilagzo extractiva ou extracgao liquido-1iquido, de

modo a obter iguais custos de instalagao (Figura 2).

Uma anadlise desta Figura mostra que se em destilagao a mis-
tura a separar tiver uma volatilidade igual a 1.5, para que a ope~
ragao de destilagao extractiva seja competitiva, do ponto de vista
economico, torna-se necessario gque se encontre um solvente que ori-
pine uma volatilidade nao inferior a 2.0; para considerar como al-
ternativa a operagzo de extraccao liquido-liquido o solvente deve-
ra apresentar uma selectividade superior a 6.0. Diagramas deste ti-
po permitem uma seleccao preliminar entre varios processos de se-

paragao.

At

2 CARACTERIZAGAO DO EQUILIBRIO DE FASES E SELECQKO DE SOLVENTES

2.1, Introducac

O conhecimento de modelos que permitam caracterizar o equi-
1Tbrio de fases reveste-se de importancia fundamental para a selec-
¢ao de solventes e para a descrigao do equipamento a utilizar em
processos de destilagao extractiva.

A facilidade de separacao de uma dada mistura com componen-

tes chave i e ] pode sert medida atraves da volatilidade relativa,

a. .-

ij
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Figura 2 : Comparagdo entre selectividades {ou volatilidades relativas) correspondentes aos
mesmos custos de instalagBo. {Souders, 1964)
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sendo
o = volatilidade relativa
vy,x - fracgoes molares na fase de vapor e na fase liquida,
respectivamente

vy - coeficiente de actividade na fase liquida

# - coeficiente de fugacidade

o . -

f° - fugacidade num estado-padrao

A pressoes moderadas e para misturas cuja fase de vapor possa
ser considerada ideal, a equagao anterior pode ser escrita sob a

forma simplificada:

(2

Lae O {H« O

O -~
em que P  representa a pressao de vapor do componente puro.

Em destilagao extractiva a introdugao do solvente tem por fim
originar um valor da volatilidade relativa o mais afastado possivel

da unidade.

0 efeito da adigao de diferentes quantidades de solvente so-
bre a volatilidade relativa e ilustrado na Figura 3. Na presenga de
solvente a equagao (2) devera ser escrita sob a forma:

5 5 S

g ¥y /xi Yi P

s =

e (3)

S S
v /Xo ‘Y' P
TR

Uma vez que & razao entre as pressoes de vapor dos componentes

puros € independente da concentragao do solvente e e pouco afectada
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Figura 3 : Influgncia da adi¢30 de anilina no diagrama de equili-
brio referente ao sistema Benzeno/Cicloexano (Kolbe

et al., 1979)
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por variagces de temperatura, a influencia do solvente e usualmente
quantificada atraves da razao dos coeficientes de actividade, deno-

winada vulgarmente selectividade (8):

w
#

(4)

Deste modo a analise do papel que um solvente pode desempe-
nhar em destilacao extractiva reduz-se,em grande parte, a um problema
de estimativa dos cceficientes de actividade dos componentes a sepa—

rar, na presenga desse solvente.

Embora os coeficientes de actividade dependam da concentragao
dos diferentes componentes, numa fase de selecgao preliminar de sol-—
ventes e, de um modo geral, suficiente obter informagao relativa a
uma unica concentracgaoc de solvente. A concentracao escolhida & usual-
mente a correspondente a situagao de diluigao infinita no solvente,
uma vez que, na maior parte dos casos, a influgncia do solvente ten-—
de & aumentar com a sua concentragao. Van Winkle (1967) refere al-
guns exemplos de sistemas com comportamento diferente, para OS quals
a escolha da situagao de diluigao infinita nao e aconselhavel). Em
consequencia a caracterizacgao preliminar da acgao de solventes tende
a ser efectuada através da comparacgao de valores numericos de

selectividades a diluicao infinita (5%), obtidos com os diferentes

solventes:

S o
o vy
S o
Y.
]
B -~ S e S« . . .
Nesta equagao Y. e Y representam oS coeficientes de acti-

G

1

vidade dos componentes i e j a diluigao infinita no sclvente; estas

grandezas sao, poT definigao,dados binarios relativos a cada sistema
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soluto/sclvente e representam os valores limites dos coeficientes

de actividade quande a concentraggo do soluto tende para zero.

Os coeficientes de actividade a diluicao infinita, por carac-
terizarem o comportamente de moléculas de soluto num meio consti-
tuido por solvente, reflectem de forma sensivel o grau de nao idea-
lidade da solugao. Schreiber e Eckert (1971) demenstraram que © com=
portamento de uma solugao real pode ser descrito, em toda a gama de
composigao ,com base apenas em dados de coeficientes de actividade a
diluigao infinita. Pode citar-se também a possibilidade de determi-
nagcao de parametros UNIFAC a partir do conhecimento de coeficientes
de actividade a diluicao infinita obtidos por cromatografia gas~11-

quido (Zarkarian et al., 1979; Alessi et al., 1982).

Nas paginas sepguintes serao apresentados os elementos actual-
mente disponiveis para a caracterizacao do equilibrio de fases na si-
tuacao de diluigao infinita; serao referidos métodos de previsao de
coeficientes de actividade a diluigao infinita, sendo indicadas va-
rias tecnicas experimentais que permitem obter valores de coeficien=-
tes de actividade e de volatilidaces relativas, para a situacao re-
ferida. Seguidamente e considerada a situacao mais geral em que se
pretende a caracterizagao do equilibrio de fases das misturas mul-
ticomponentes constituidas pelos componentes a separar e pelo sol-

vente, em determinadas gamas de concentragao.

4

2.2 Caracterizacao do equilibrio de fases - situacgao

de diluicao infinita

2.2.1. Metodos de previsao de coeficientes de actividade a

diluigao infinita

Null (1970) e Tassios (1972 8 apresentam uma compilagao dos
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principais metodos existentes para previsao de coeficientes de
actividade a diluigao infinita. Dentre estes importa salientar os
de utilizagao mais geral, nomeadamente os metodos de Pierotti~
Deal-Derr (1959), paracor(Balakrishnan e Krishnan, 1969),Weimer-
-Prausnitz (1965) e suas modificagoes propostas por Helpinstill e
Van Winkle (1968) e Null e Palmer (1969). Deve tambem ser referida
a possibilidade de aplicagao ao calculo de coeficientes de activi-
dade a diluigao infinita do método de previsao de equilibrio 1iqui-

do-vapor UNIFAC (Fredenslund et al.,1975).

(i) Metodo de Pierotti ~ Deal - Derr (1959)

0 método proposto por estes autores relaciona os coeficientes
de actividade a diluigao infinita obtidos em sistemas estruturalmente
semelhantes com o numero de atomos de carbono do soluto e solvente,
ny e nz,respectivamente. Para sistemas constituidos por solutos

membros da serie homSLoga H(CH2)n X1 e solventes membros da serie

1
homdloga H(CHZ)nz Xz, a correlagEo toma a2 forma geral:
n C F
log y: = A12 + B2 L Ly (nl-nz)2 P (6)
. ! 2
em que:
YT - coeficiente de actividade a diluigao infinita do soluto
ny,n, - nimero de Ztomos decarbono nas moléculas de soluto e
solvente,respectivamente
A12 - coeficiente que depende da natureza dos grupos funcio-

nais do soluto (Xi) e do solvente (Xz)

B,,F. = coeficientesque dependenda natureza do grupo funcional

do solvente (XZ)

¢ =~ coeficiente que depende da natureza do grupo funcional
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do soluto (Xl)

D2 ~ coeficiente independente dos grupos funcionais

Em alguns casos particulares a equagao (6) apresenta formas
simplificadas, uma vez que 0s efeitos descritos por alguns dos ter-
mos podem nao ocorrer ou permanecer constantes. E o caso da deter-

. ~ @ - -
minagao de Y para series homologas de solutos num determinado sol-
vente fixo (Null,1970) ou para compostos que nao contenham atomos
de carbono (Tassios,1972a). Um resumo das diferentes relagoes foi
compilado por Treybal (1963), que apresenta igualmente valores nu-
mericos dos respectivos coeficientes, para diversos conjuntos

soluto/solvente, a tres temperaturas diferentes - 250C,6OOC e 100°cC.

Embora o rigor da correlagao varie consideravelmente com o

. . : ~ . e . « -

tipo de sistema em questao, o desvio medio obtido para y atraves
deste metodo & estimado em cerca de 87 (Kumar e Prausnitz,1975;

Reid et al.,1977).

(ii) Metodo de paracor

Balakrishnan e Krishnan (1969) desenvolveram a seguinte
equagao para estimativa de coeficientes de actividade a diluigao
infinita:

1/2 1/2

(U1 —CUZ) 7

1 L]

O =

g Y1
2.303 RT

em que C ¢ uma constante, fungEo da temperatura, da razao de para-

cor dos dois componentes e do numero de atomos de carbono das mo-

léculas de soluto e solvente. A energia potencial Ui do componente

{ & calculada atraves da expressao:

= - . 8
U, = (8H )y - RT (8)
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sendo
AH - ] a
vap calor latente de vaporizagao molar
R - constante dos gases perfeitos
T - temperatura absoluta

Os valores do paracor podem ser estimados para os diferentes
compostos atraves de um metodo de contribuigoes de grupo (Quale,1953;
Reid et al.,1977). As correlacoes para a constante C sao apresenta-
das na publicacao original (Balakrishnan e Krishnan, 1969) para va-

» - »
rias familias de solutos e solventes.

Segundo os autores, a aplicaggo deste metodo aos sistemas cor-
relacionados por Pierotti,Deal e Derr (1959) origina resultados de
qualidade equivalente, ou mesmo superior, para cascs em que & necessa-
rio efectuar extrapolacoes em ordem a temperatura. No entanto o meto-
do de Pierotti,Deal e Derr (1959) tem tido aplicagao mais geral

(Tassios,1972a).
(iii) Méetodo de Weimer-Prausnitz (1965)

Com base na teoria das solucoes regulares de Scatchard-Hilde-
brand (Hildebrand e Scott,1962;1964) Weimer e Prausnitz (1965) desen-
volveram a seguinte equagao para estimativa de coeficientes de acti-
vidade a diluigao infinita de hidrocarbonetos nao polares em solven-

tes polares:

\Y A v

u 2 2
in You . (A,- A)) + 1, - 2V + 1n + 1 - i (9)
1 v b 1 2 2 12 v v
R 2 2
sendo
V. - volume molar do componente i
1
Al e Az - parametros de solubilidade nao polar do soluto e solvente,
1
respectivamente
v, - parametro de solubilidade polar do solvente
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w12 - parametro de indugao caracteristico da natureza do
solvente e do tipo de hidrocarboneto, sob a forma

2
Y9 = KTy

Com esta correlagao obteve-se um desvio entre os valores ex-—

. . [» < 30N
perimentais e calculados de 1In Yl de cerca de 107 (Kumar e Prausnitz,

1975) .

Posteriormente Helpinstill e Van Kinkle (1968) sugeriram al-
teracgoes a equagao (9), de modo a possibilitar a sua aplicagso a
casos de hidrocarbonetos levemente polares (olefinas e aromaticos):

e Vi - v v
In y] = — | (3 -3 124 (x ~12)2 =2¢y, | * 1n » 1 - == (10)
V2 Y

RT | 1 2 1

Na equagao anterior T representa o parametro de solubilidade
polar do hidrocarbonetoj;neste caso 0 parametro de inducgao wlZ e

correlacionado sob a forma:

2

= K (T1 - Ty (11)

Yy

Os autores indicam ter obtido erros medios da ordem de 12% em
Ym para hidrocarbonetos saturados em solventes polares, 9% para sis-
temas olefinas/solventes polares e 14% para sistemas aromﬁticos/sél—
ventes polares., No entanto as equacoes anteriores nao devem ser apli-

cadas a compostos fortemente polares ouque formem ligacoes de hidro-

genio (Hanson e Van Winkle,1967; Humphrey e Van Winkle,1968) .,

Numa tentativa de estender a aplicabilidade do metodo a estas
classes de componentes ,Null e Palmer (1969) propuseram uma nova cor—
relagao, que engloba as anteriores como casos particulares. Para es-
tes autores o coeficiente de actividade a diluigao infinita pode ser

obtido como uma soma de varias parcelas,associadas a efeitos diferen-
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tes. A principal desvantagem desta correlacao reside na introdugao
de um elevado nlmero de parametros adicionais para caracterizar os
componentes puros. Null (1970) apresenta valores numericos desses
parametros para 84 compostos,bem como estimativas dos desvios en-—

- (<]
contrados no calculo de vy com a referida correlacgao.

(iv) Metodo UNIFAC

0 metodo UNIFAC,desenvolvido por Fredenslund et al.(1975), e
um metodo de contribuigoes de grupo baseado no conceito de solugoes
de grupos funcionais,que permite a estimativa de coeficientes de ac-
tividade a qualquer concentragao para misturas de nao electrolitos,
a pressaes moderadas. Para que este metodo possa ser aplicado tor-
na-se necessario que existam os parametros de interacgao entre o0s
diversos grupos funcionais que intervem nos diferentes compostos. As
tabelas com os referidos parametros tem vindo a ser actualizadas
(Fredenslund et al.,1977a,b; Skjold-Jorgensen et al.,1979; Gmehling
et al.,,1982),permitindo ampliar a gama de aplicabilidade do referido

modelo.

0 metodo UNIFAC baseia-se no modelo UNIQUAC (Abrams e Praus-
nitz,1975), em que se considera o coeficiente de actividade como a

soma de dois efeitos:

in Y, o= In yg 4+ 1In y? (12)

oo A - . c . .
A contribuigao combimnatoria (Yi) descreve efeitos devidos a
diferencas de tamanho e forma das moleculas;a contribuicao residual

tem em conta as lnteracgoes energeticas entre as moleculas.

Para calcular o coeficiente de actividade do componente 1 a

diluicao infinita no componente 2 devem utilizar-se as seguintes

equagoes:
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o C .
in Yl = 1n Ylw + 1n y? (13)
Co T q r I
in Y, o= in - + 5 94 In ( 1 2) + ll - 1 22 (14)
2 9 2
Ree (1)
In vy I v - -
T ST LI SR PP Y (13)
em que:
o= 5 (ry = gy) = (r; = 1) (16)
Qv Py
_ m m m k
S;; = In LA (17)
4
S = I Qm vél) ka
2i m ) (18)
T v(l) Y
n n nm
an = exp ( - anm/T) (19)

Nas equacgoes anteriores os parametros de componente puro ri
e q. sao,respectivamente, medidas dos volumes moleculares de Van
der Waals e das areas superficiais das moleculas; podem ser calcula-

das como a soma dos volumes e das areas de grupo, Rk e Qk .

] . &3 (i)
r., = L vél) Rk ;o4 = z vkl Qk (20)
Lok=1 k=1
sendo:
vil) - pnGmero de grupos de tipo k na molecula i
g . - pnUmero de grupos diferentes na molécula i

i
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O parametro a 3 i ] a
a a 5
am ( nm# mn) caracteriza a interacgao entre os
grupos m e n. Os valores destes parametros,bem como de R, e Qk’ en-—
k

contram-se tabelados nas publicagcoes indicadas,

O rigor das previsoes de coeficientes de actividade a dilui-
gao infinita obtidas atraves do método UNIFAC esta intimamente li-
gado a quantidade e qualidade dos dados experimentais empregues para
determinagéo dos parametros de interacgao a utilizar. Pode referir-
~se um exemplo apresentado por Kolbe et al. (1979), relativo a
previsao da selectividade a diluigao infinita do solvente fenol na
separagao benzeno/ciclohexano. A publicagao de novos parametros de
interaccao baseados em informagao experimental de qualidade supe-
rior (Gmehling et al., 1982) veio eliminar a discordancia existen-
te entre os valores calculados e experimentais, para o referido sis-

tema.

2.2.2. Determinagao experimental de coeficientes de actividade

e de volatilidades relativas a diluigio infinita

A determinacao experimental das grandezas que caracterizam

o equilibrio de fases na situagao de diluigao infinita - coeficientes
de actividade ou volatilidades relativas - tem sido objecto de gran-
de numero de publicagges, tendo sido desenvolvidos em anos recentes
novos metodos mais rigorosos e de mais simples execugzo. Devem dis-—
tinguir-se os métodos em que se estudam apenas as interacgoes bina-
rias soluto/solvente, atraves da determinagao de coeficientes de
actividade a diluicao infinita, dos métodos em que se pretende obter
informagzo sobre o comportamento de um determinado sistema na presen—

¢a de um solvente - determinacao de volatilidades relativas.

0 processo classico de determinagao de coeficientes de acti-
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vidade a diluigao infinita consistia em realizar extrapolagoes de
dados de equilibrio liquido~vapor. Usualmente eram obtidos valores
dos coeficientes de actividade Y, & Y, para concentragoes finitas
a partir das grandezas medidas experimentalmente, sendo os valores
de Ym calculados por extrapolaggo a partir de representagoces de

1n YI/YZ fungao de composigao (Hanson e Van Winkle,1967; Tassios e

Van Winkle,1967; Spelyng e Tassios,1974).

Este metodo, para alem de nao permitir, na maior parte dos
casos, obter resultados de rigor aceitavel (Eckert et al,,1981),
requer o conhecimento de dados de equilibrio para o sistema bina-

rio.

0 desenvolvimento de métodos de determinagaoc experimental
directa de coeficientes de actividade a diluigao infinita tem-se
processado segundo duas linhas diversas, sendo de distingulir os
metodos ebuliométricos e os métodos que utilizam a cromatografia

gas—-liquido.

Os métodos ebuliométricos assentam nas equagoes desenvolvidas
por Gautreaux e Coates (1955), que expressam Os coeficientes de
actividade a diluigao infinita em termos de propriedades dos compo~
nentes puros e dos declives dos diagramas de pressgo e temperatura
versus composigao do liquido ou vapor. Na versao mais vulgar sao
efectuadas determinagoes da elevagao do ponto de ebulicao para dife-
rentes concentragaes da fase liquida, na regiao limite de concentra-

cao do soluto (Null,1970; Wong e Eckert,1971; Eckert et al.,1981;
Arlt e Onken,1981).
A cromatografia gas-1liquido ¢ hoje aceite como um meio rapido

e conveniente para a determinagao das interacgoes entre solutos e

solventes,permitindo a estimativa de grande numero de propriedades
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termodinamicas (Giddings e Mallik,1967;Kobayashi et al.,,1967;Young,
1968). Em consequencia tem surgido na literatura, em anos recentes,
grande numero de publicagges descrevendo a determinagso experimental
de coeficientes de actividade a diluigao infinita,através desta téc-
nica. O metodo mais vulgarizado permite calcular os coeficientes de
actividade a diluigao infinita de solutos em solventes de elevado pon-
to de ebuligao efectuando a medicao dos tempos de retengao do soluto
numa coluna cromatografica contendo o solvente como fase estacionaria
(Porter et al.,1956;Kwantes e Rijnders,1958;Alessi et al.,1970).Leroi
et al,(1977) introduziram um méetodo diferente,baseado no arrastamento,
atraves de um gés inerte, dum soluto presente numa concentraggo redu-
zida numa solugao liquida soluto/solvente. 0 coeficiente de actividade
a diluigao infinita e determinado medindo,por cromatografia gas—-lIiqui-

do, a variag¢ao da concentracao do soluto com o tempo, na fase gasosa.

A utilizacao destas tecnicas experimentais permite obter valo-
o

res de y com uma precisao de cerca de 2-47 (Leroi et al.,1977; Zarka-

rian et al.,1979).

Na Tabela 1 sao referenciadas publicagoes em que se procede a
determinacao experimental de coeficientes de actividade a diluigao
infinita,utilizando os metodos indicados. Foram apenas considerados os

’ -~ - . -~ .
trabalhos com interesse especifico para destilagao extractiva.

Deve ser referido ainda o método estatico que permite obter
valores de coeficientes de actividade e volatilidades relativas a

-~ - » ~ » -— -
diluicao infinita atraves da determinagao,por cromatografia gas-11i-

-~ P 4 . r_
quido, da composicao da fase vapor em equilibrio com uma mistura 11

quida de composiggo conhecida, a temperatura constante (Wichterle e

Hala,1963;Monfort e Figueroa,l976). Embora esta tecnica tenha tido
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aplicagao limitada,devido as dificuldadeg de execugzo experimental ,
e de esperar uma sua utilizagao crescente, com o desenvolvimento

recente de novos dispositivos de amostragem directa da fase de vapor

(Shaw e Anderson,1980).

Warren et al.(1959) apontaram as semelhangas existentes entre
a tecnica de separacao por cromatografia pas-1liquido e a operagao de
destilagao extractiva. Esta analogia originou o desenvolvimento de
um método rapido de dete}minagao directa de volatilidades relativas
a diluigao infinita,muito Gtil para a seleccao preliminar de solven-

tes.,

Este método consiste ma injecgao no cromatografo de uma mis-
tura de componentes i e j, apos a injecgao do solvente. E possivel
demonstrar (Sheets e Marcello,1963;Tassios,1970;Tassios,1972a,b) que
a volatilidade relativa dos dois componentes i e j a diluicao infi~

nita pode ser calculada atraves da expressao:

uf = J (21)

sendo Dk a distancia,no cromatograma, entre o pico do ar e o pico

referente ao componente k.

Para que os resultados obtidos estejam correctos torna-se ne-
cessario proceder a injeccao de quantidades de solvente nao inferio-

res a determinados limites (Tassios,1972 b).

Tassios (1972 b) apresenta valores de a:j, calculados atraves
da equaggo (21), para diversos pares de hidrocarbonetos,na presenga de
vBrios solventes (furfural,nitrobenzeno,fenol e outros). Stryjek e
Luszczyk (1978) referem um estudo sgmelhante, com a obtengao de va-
lores de o7 . de hidrocarbonetos C3 e C4 relativamente ao 1,3-buta-

dieno, com os solventes g-metoxipropionitrilo e furfural.



1]
fu—
a

Esta tecnlca pode tambem ser aplicada (Tassios,1972b) na
determinagac de coeficientes de actividade a diluicao infinita de

qualquer componente 1 num dadao solvente,desde que seja conhecido

e
o valor de Y para outro componente j no mesmo solvente. Atendendo

a definigao de volatilidade relativa a diluigao infinita, o?., )
1]
(]
valor de Yi pode ser calculado atraves da relaggo:
i
o o «© Pj
= G, . .
L ij YJ s (22)

P,
1

- fond 3 3 -~ i
Deste modo e apenas necessario efectuar a determinagao de ¥y

por qualquer dos metodos mais laboriosos descritos anteriormente
para um unico soluto j. A equagao (22) permite calcular o valor de
[~y

Yy para qualquer outro soluto i atraves da determinagao mais simples

da veolatilidade relativa.

2.3. Caracterizacao do equilibrio de fases - situagao geral

A determinacao dos coeficientes de actividade a diluigao in-
finita reveste-se de interesse relevante para a selecgao preliminar
de solventes para um novo processo de destilagao extractiva. No en-
tanto, a escolha final do solvente mais adequado,bem como a selecgao
das condigoes optimas de operacao do equipamento a utilizar,nao dis-—

v -« .
pensam o conhecimento de dados de equilibrio numa gama de concentra-

gaes correspondentes a separagao pretendida.

Actualmente existem em operagao diversos bancos de dados ter-

modinamicos em que se encontra compilada ampla informagao referente

) . « .
a valores experimentais de dados de equilibrio liquido-vapor para

misturas binarias e multicomponentes. Um dos mais divulgados e o



" - ol - NI
Dortmund Data Bank" - banco de dados da Universidade de Dortmund -

que tem servido de base a publicagao da série de volumes "Vapor-
-Liquid Equilibrium Data Collection" (Gmehling e Onken,1977ab).Hala

et al. (1968) e Hirata et al. (1975) apresentam também compilagoes

de dados de equilibrio 1iquido-vapor.

Apesar de toda a informagao experimental existente, o elevado
numero de misturas com possivel interesse industrial e a diversidade
das condigoes operatorias do equipamento originam a necessidade de
interpolar ou extrapolar os dados existentes, ou mesmo de proceder
a sua estimativa. Torna-se deste modo importante dispor de metodos de
corrclagéo ou previsao de resultados experimentais,baseados em mode-—

los termodinamicamente consistentes.

A descrigao analitica do equilibrio de fases em processos de
destilagao extractiva pode ser efectuada recorrendo as mesmas equa-
¢oes utilizadas em processos de destilacao convencional multicompo-
nente; deve,contudo,ter—-se presente que as misturas a separar por
destilacao extractiva e o solvente respective formam sempre siste-

mas com elevado afastamento de idealidade.

A equacao de equilibrie 1iquido~-vapor,pode ser escrita, para

cada componente i, sob a forma:

0
v, x., f:
y. = i i i (23)
i g P
i

sendo

y - fracgao molar na fase de vapor

x - fracgao molar na fase 1iquida

y - coeficiente de actividade na fase liquida

¢ - coeficiente de fugacidade

£°- fugacidade num estado padrao

P - presszo total
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Tomando como estado padrao o liquido puro a temperatura e

pressao do sistema pode escrever-se (Prausnitz,1969);:

) s s P v, dP
= i
£, P, ¢i exp Jﬁs —_—— (24)
P RT
i
em que, para cada componente 1
s -~
P -~ pressao de vapor do componente puro
s .. . =
¢ - coeficiente de fugacidade do componente puro na saturagao
Vv - volume molar na fase liquida

estimados a temperatura T.

0s coeficientes de fugacidade,que traduzem a nao idealidade da

fase de vapor, podem ser determinados a partir de uma equagzo de
estado. £ vulgarmente utilizado o metodo de Hayden e O'Connel,basea-
do na equagao virial (Prausnitz et al.,1980). 0 termo exponencial

da equacao (24),denominado factor de Poynting,pode ser calculado
recorrendo a expressaes para calculo de volumes molares na fase 11~
quida (Reid et al.,1977). Para pressoes moderadas e para compostos
que nao formam associagoes na fase de vapor os coeficientes de fugaci-
dade e o factor de Poynting tem valores proximos da unidade. Nesse

caso a equagao de equilibrio liquido-vapor reduz-se a forma simpli-

ficada:

i ' (25)

As pressSes de vapor s30 usualmente calculadas através da
equagEo de Antoine.Boublik et al. (1973) publicaram valores das cons-

tantes desta equaggo para grande NUmMero de compostos.

Os coeficientes de actividade podem ser relacionados com as

- . - : - -~ s - .
composigoes das misturas liquidas atraves de equagoes seml empiricas,
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nas quais intervem parametros que devem ser determinados a partir

de dados experimentais. As equagoes hoje em dia mais utilizadas sao

a de Wilson (1964), NRTL (Renon e Prausnitz,1968a) e UNIQUAC

(Abrams e Prausnitz,1975), em que os parametros intervenientes carac-
terizam apemnas interacgaes entre as moleculas de pares de componen-
tes. A colectanea de dados de equilibrio de Gmehling e Onken (1979
ab) apresenta parametros de interacgao para estas equacoes para todos
os sistemas binarios tratados. Surgem ainda na literatura referencias
a modelos anteriores, como os de Margules (1895),Van Laar -(1910),
Redlich-Kister (1948), Li-Coull (1948),Scatchard - Hamer (1935) e

Scatchard-Hildebrand (Hildebrand ¢ Scott,1962).

As equacoes de Wilson, NRTL e UNIQUAC permitem nao so corre-

lacionar os resultados experimentais como tambem prever,com relativo
) - - « » . .

sucesso,0 equilibrio liquido-vapor de misturas multicomponentes, a
partir do conhecimento dos parametros de interacgao referentes as
misturas binarias. (Reid et al.,1977;Prausnitz et al.,1980). E im-
portante referir que a qualidade das previsoes obtidas depende, em
grande parte, do método de reducao dos dados experimentais binarios

(Anderson e Prausnitz,1978).

Quando nao existem publicados dados de equilibrio referentes
a todos os sistemas binarios que constitueﬁ a mistura a separar,po-
de ser possivel recorrer ao metodo UNIFAC de previsao de coeficien-
tes de actividade, ja anteriormente referido. A aplicagao deste me-
fodo necessita do conhecimento dos parametros de interacgao entre
os diversos grupos funcionais que intervem nos diferentes compostos.
Dado que grande parte dos solventes com interesse para destilagao
extractiva sao compostos pouco vulgares,verifica-se ainda a nao exis-
tencia de parametros de interacgao para elevado numero de sistemas,

nao obstante oS esforgos que tem vindo a ser desenvolvidos nesse sen-~
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tido. A recente actualizacao da tabela de parametros UNIFAC para
equilibrio liquido-vapor (Gmehling et al.,1982) inclui novos para-
metros para alguns solventes vulgarmente utilizados em destilaggo

extractiva - acrilonitrilo,dimetilformamida,triclorocetileno e

dimetilsulfoxido.

Na Tabela 2 sao referidas publicagoes que relatam a determi-
nagao experimental de dados de equilibrio lIquido-vapor em sistemas
cujos componentes podem ser separados com vantagem atraves de des-
tilacao extractiva. E também citado, para alguns casos, o modelo

utilizado na correlagao dos dados experimentais.

2.4, Seleccao de solventes

A escolha do solvente mais adequado a um determinado processo
de destilacao extractiva constitui um passo de primordial importan-
cia, do qual depende, em grande medida, a viabilidade economica desse

mesmo processo.

0 principal requisito a que deve obedecer um solvente e a sua
elevada selectividade, de modo a alterar de modo favoravel a relagao
de equilibrio liquido-vapor dos componentes que se pretendem separar.
No paragrafo anterior foram referidos métodos quantitativos para a
determinagao de selectividades,quer na situacao de diluicao infinita,
quer atraves da estimativa de coeficientes de actividade para con-
centracoes finitas de solvente. Numa fase inicial & importante aten-
der a métodos qualitativos (Ewell et al.,1944;Scheibel,1948; Berg,
1969;Gerster,1969),ﬁteis para o estabelecimento de uma lista de po-

tenciais solventes para uma determinada separagad.

Prausnitz e Anderson (1961) e Anderson et al. (1962) analisa-

ram o modo como a selectividade de solventes,na separagaod de hidro-
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carbonetos ,depende da accao das forcas intermcleculares,de natureza

fisica e quimica., A contribuigao fisica para a selectividade depende
da diferenca de tamanhos entre os hidrocarbonetos a separar e da po-
laridade e volume molar do solvente; a contribuicao quimica esta re-
lacionada com a tendencia do solvente para formar complexos de dife-
rente estabilidade com varios hidrocarbonetos., 0Os resultados destes

trabalhos fornecem um criterio teorico para selecgao de solventes, a

ter em conta numa fase anterior a experimentacao (Tassios,1969).

Trabalhos posteriores de Vermnier et al.(1969a),Cronauer e Moore
(1969) ,Spelyng e Tassios (1974), Pavliov et al,(1976) ,Wakselman e
Bougquet (1978) e Wakselman et al.(1978) analisam tambem a dependencia

da selectividade com a estrutura dos solventes, utilizando diferen~-

tes metodos experimentais para determinacao das selectividades,

Os diferentes efeitos que a concentracgao do solvente e a tem-—
peratura exercem sobre a selectividade foram discutidos por Gerster

et al.(1960), Van Winkle (1967) e Tassios (1969).

Qutra caracteristica importante a considerar e a elevada ca-
pacidade do solvente para dissolver os componentes da mistura a se-
parar. Esta grandeza, tambem denominada solvencia ou poder solvente,
¢ usualmente quantificada atraves do inverso do coeficiente de acti-
vidade a diluigao infinita dos hidrocarbonetos que se pretendem se-
parar (Deal e Derr,1964). Na maior parte dos casos a selectividade
aumenta com o aumento da nao idealidade de gqualquer dos sistemas bi=-
narios hidrocarboneto/solvente (Gerster Eﬁwil"19603 Deal e Derr,1964).
Em consequencia verifica-se parélelamente uma diminuigao da capacidade
do solvente, podendo mesmo OcOrYer miscibilidade parcial, pAssim, e

normalmente necessario estabelecer uma solucao de compromlsso entre
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alta selectividade e alta solvencia.

Como ja referido o solvente a utilizar deve ser menos volatil
que ©0s componentes a separar, de modo a manter—-se com cancentragSO
apreciavel na fase liquida e a nao ser arrastado como produto de ca-
beca. 0 emprego de sais como solventes pode apresentar vantagens nes-
te aspecto (Furter e Cool,1967;Furter,1972). No entanto uma volati-
lidade do solvente demasiado baixa, associada a uma elevada capaci-
dade calorifica, pode originar gastos enerpgeticos elevados no proces-

so de reutilizacac do solvente (Kumar et al.,1972;:;Terry e Chilton,1973)

Fxistem ainda outras caracteristicas do solvente - toxidade,
estabilidade quimica, viscosidade, custo e disponibilidade, caracter
corrosivo, inflamabilidade, etc. - que influenciam o processo de se-
leccao. Uma analise dos efeitos destas propriedades foi apresentada
por Coates (1960), Van Winkle (1967), Mehdiratta (1974), Kumar e Praus

nitz (1975), entre outros.

Deve salientar—se que num processo de destilagao extractiva
nao deve ser menosprezada a operacao de recuperacao do solvente, A
facilidade de separacac do solvente dos componentes a que foi adicio-
nado, para posterior utilizagao, pode influenciar de modo decisivo a

economia do processo global (Van Winkle,1967).

0s elementos referidos permitem a elaboracao de estrategias
de selecgao de solventes, como as apresentadas por Garber e Miro-
nenko (1974) e Kolbe et al. (1979). A Figura 4 representa 08 passos
principais da estratesia sepuida por Kolbe et al., (1979), baseada na
utilizacao das equacoes UNIFAC e UNIOUAC e no banco de dados da Uni-

versidade de Dortmund.
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3. PROJECTO E SIMULAGAOQ DE COLUNAS DE DESTILACAC EXTRACTIVA

A metodologia adoptada no projecto de colunas de destilacao
extractiva nao se afasta significativamente da que e utilizada para
coiunas de destilagac convencionais ewm que existem duas correntes de
alimentagao, Em consequencia tal projecto envolve a determinacao do

v v d id: . P4 T . - . -~ R ~
numerc de unidades de equilibrio necessarias a realizagao da separa-
¢ao pretendida, a estimativa de valores de eficiencias de andar,bem
como a fixagao das dimensoes peométricas do equipamento e das condi-

¢oes de operacgaoc.,

Dada a diversidade dos assuntos referidos serao apenas focados
os aspectos especificos da destilagao extractiva,relacionados sobre-
tudo com a existencia de um solvente com caracteristicas diferentes
dos restantes compomentes. Sao tambem referidas as publicagoes em

que sao apresentados calculos de colunas de destilacao extractiva.

3.1, Determinaggo do numero de unidades de equilibrio

De um modo geral a descricao de colunas de destilagao multicom-
ponente pode ser efectuada recorrendo a dois tipos de métodos: méto-
dos de projecto,que permitem determinar o numero de unidades de equi-
1ibrio necessarias a realizacao de uma determinada separacao e méto-
dos de simulagao, atraves dos quais se calculam as composicoes dos
produtos que podem ser obtidos numa coluna com determinado numero de
unidades de equilibrio. £ evidente que a utilizagao repetida de me-
todos de simulagao permite realizar o projecto de colunas de desti~-

lagao.

0s metodos de calculo podem ainda ser classificados em metodos

algebricos,graficos e computacionais,ou atenderndo a um criterio dife-



rente em metodos ripcrosos e metodos aproximados,

Os metodos algebricos e graficos, quando utilizados na des=-
crigao de colunas de destilagao extractiva, sao necessariamente mée-
todos aproximados,dado o elevado afastamentc da idealidade das mis-

turas em questao.

Dentre os metodos algebricos deve referir-se o metodo de pro-
jecto aproximado baseado na correlacgao de Gilliland (1940). Esta cor-
relacao relaciona o numero de andares com a razao de refluxo de ope-
ragao através de dois parametros - numero minimo de andares e razao
de refluxo minima - os quais podem ser determinados atraves de me-~
todos propestos por Fenske (1932) e Underwood (1948),respectivamente.
A aplicagao do método de Gilliland a um problema de destilagao extrac-

tiva e exemplificada por Van Winkle (1967).

Os metodos graficos aplicados a destilagao extractiva sao clas-
sificados por Van Winkle (1967) em métodos pseudobinarios e métodos
ternarios. Os primeiros baseiam-se na utilizagao do diagrama de McCabe
~Thiele construido em base sem solvente e na definigao, em termos des-
tas coordenadas, de uma linha de equilibrio e de linhas de operagao
(Drickamer e Hummel, 1945; Smith é Dresser 1948; Scheibel,1948;Atkins
e Boyer,1949; Colburn,1950;Chambers,1951). Os metodos ternarios en-
volvem a utilizacao de diagramas triangulares, sendo a construgao
andar a andar levada a cabo na forma habitual (Wuithier,1965;

Van Winkle,1967;Hoffman,1977). Exemplos de calculos de destilacao

extractiva recorrendo a metodos graficos saoc apresentados tambem por

Benedict e Rubin (1945),Malmary et al. (1981) e Torres-Marchal

(1981).

Em anos recentes tem sido abandonada a utilizagao dos metodos
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graflcos,verificando~se uma preferencia logica peles metodos com—

» : Y - .
putacionals. No entanto a estrategia usualmente adoptada consiste
na utilizacao, numa primeira fase, de métodos aproximados, os quais

permitem ohter uma estimativa 1inicial das variaveis, geralmente ne-

cessaria ao bom funcionamento dos metodos computacionais.

Sam varios os autores que recorrem a algoritmos susceptiveis
de implementacac em computadores para resoluggo de problemas de des-
tilacgao extractiva. Considera-se Gtil apresentar exemplos dessa uti-
1izag50, procurando, sempre que possivel,referir os modelos empre-
pues na descricao analitica do equilibrio de fases e os metodos adop-

tados na resolucao do sistema de equagaes.

Bannister e Buck (1969) ensaiaram a modelagem do processo de
recuperacao de butadieno licenciado pela Union Carbide Corporation.
Neste processo o butadieno & recuperado de uma corrente com gquanti-
dades apreciaveis de bhutanos e butenos e quantidades diminutas de
butinos,]l-2 butadieno e metil e vinil acetileno; ¢ utilizada como
solvente na operacao de destilagao extractiva uma mistura de dime-
tilacetamida e agua. Nao e apresentada pelos autores qualquer refe-
rencia ao algoritmo utilizado no cilculo das colunas de destilagao.
f no entanto salientada a necessidade da adopcao de um modelo mate-
matico elaborado para descrever o comportamento das fases liquida e
devapor, de modo a obter concordancia com os resultados experimen-
tais. No modelo matematico utilizado a descricao do afastamento da
idealidade da fase de vapor é efectuada atraves da equacao virial,
A nao idealidade da fase liquida ¢ expressa por meio de uma modifi-
cacaoc da equagﬁo de Margules,proposta por Brown e Smiley (1966) . .Es—
tes autores desenvolveram uma expressao para a energia livre em ex-

cesso,da qual e poss{vel obter por diferenciagao valores dos coefi~-

cientes de actividade. Esta expressao permite tamhem a determinagao
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de caleres de mistura para caleculos de balango energeético.

Black e Distler (1972) simularam o funcionamento de colunas
de desidratacao de etanol com etilenoglicol como solvente. Embora
nao seja referido o algoritmo de calculo utilizado, e dado relevo
a descrigao matematica do equilibrio de fases. Para calcular os coe-
ficientes de actividade os autores utilizaram uma versao modificada
das equacoes de Van Laar (Black et al.,1963); as pressoes de vapor
foram cdeterminadas atraves da equaggo de Antoine: os restantes ter-
mos intervenientes na equacio geral do equilibrio 1iquido-vapor fo-
ram reunidos num factor correctivo, calculado segundo o processo des-
crito por Black et al, (1963). Relativamente as propriedades termi-
cas, ©0S autores apresentam valores das entalpias dos componentes pu-
ros, na fase liquidae de vapor, a varias temperaturas; os calores de

mistura sao obtidos por diferenciacao da expressao de calculo dos

coeficientes de actividade,

Calculos computacionais de colunas de destilacao extractiva
relativos 4 separacao de isobutileno,metilacetileno e vinilaceti-
leno usando dimetilformamida como solvente sao referidos por Tangri
(1969), Nos calculos efectuados o comportamento da fase liquida foi
descrito atraves das equacoes de Redlich-Kister e o afastamento da
idealidade da fase de vapor foi traduzido através da equagao propos-
ta por Scheibel (1949). Neste trabalho e apresentado um diagrama de
sequencia do algoritmo de calculo empregue, bem como os metodos uti-
lizados na estimativa de calores de vanorizacao, calores especificos

e pressaes de vapor referentes aos componentes puros.,

Lybarger e Greene (1972) referem a utilizacao de uma modifi-
cacao do matodo de calculo de colunas de destilacao de Thiele e Geddes
(1933) para simulacao de uma coluna de destilagcao extractiva. 0 caso

considerado reporta-se a separaggo do azeotropo tetrahidrofurano/agua
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por meil1o de dimetilformamida. A derendencia dos coeficientes de

- : ) . -~ -
actividade com a composicao e expressa de uma forma empirica atra-
ves de um ajuste polinominal, com base em dados de equilibrie 1iqui-

de-vapor determinados experimentalmente por Shah e Greene (1970).

Kurar et al.(1972) apresentam uma referencia a possibitidade
de calculo do numero de andares de colunas de destilagao extractiva

atraves do méetodo de Lewis e Matheson (1932). Sao apenas indicados

os valores de selectividades para a separacao propano/propilenoc com

acetona,.

A utilizagao do método UNIFAC na descricao do.equilibrio de
fases de processos de destilaggo extractiva e exemplificada por
Fredenslund et al. (1977h). O exemplo apresentado refere-se a um pro-
blema de separagao de metilciclohexano e tolueno utilizando fenol,
descrito por Smith (1963). Nos calculos e utilizada uma versao sim-
plificada do algoritme de simulacao proposto nor Naphtali e Sandholm
(1971); esta versao baseia-se na hipdtese de caudais molares cons—

tantes e fase de vapor com comportamento ideal.

Iino et al. (1971)desenvolveram um metodo de simulaggo de
colunas de destilagao extractiva, combinando os conceitos fundamen-
tais do metodo de Lewis e Matheson (1932) e uma modificagao do me-
todo de convergencia pronosto por Lyster et al, (1959), E apresen-
tada uma descrigao pormenorizada do algoritmo proposto, que pode ser
aplicado a colunas com mais que uma corrente de solvente. Os resul-
tados ohtidos sao evidenciados atraves da determinacao dos perfis de
composiggo para quinze exemplos, correspondentes a simulagao de colu-
nas com seis sistemas ternarios distintos operando em diferentes con-

dicoes. E referida a utilizagao das equagoes de Margules e Wilson para

determinar cceficientes de actividade,bem como da equacac de Antoine
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para calculo de pressoes de vanor.

Nos casos em Que o numero de componentes a separar por desti=-
lagao extractiva e muito elevado, pode tornar-se dificil a determi-
nagao dos parametros das equagoes de coeficientes de actividade ne-

-

cessarias ao calculo computacional das colunas correspondentes.
Nestas situagaes Enomoto (1977) sugere um metodo pratico de descri-
cao do equilibrio de fases, utilizando apenas pressoes do vapor e
valores de selectividades determinadas experimentalmente por croma-
toprafia gas~1iquido., Este modelo simplificado foi empregue conjun-
tamente com um algoritmo de calculo, de que e apresentada uma des-
cricao pormenorizada, para simular o funcionamento de colunas de des-

tilacao extractiva de fraccoes C, com 16 componentes. Os solventes

5
utilizados foram n-metilpirrolidona,carbonato de propileno ou uma

mistura deste composto com etilcarbitol., {Uma comparacao com resul-

tados experimentais leva a concluir que o metodo permite obter pre-
visoes aproximadas da composicao do vapor &0 longo da coluna.

Marov et al. (1977,1978) apresentam modelos matematicos es-—
pecificos para calculo de colunas de destilaggo extractiva, apro-
veitando caracteristicas inerentes a esta operacao. No primeiro tra-
balho (Marov,1977) o modelo de calculo & descrito em pormenor e
baseia-se num método modificado para a determinagao das concentragoes
em cada andar, combinado coma realizacao de balangos entalpicos. O
algoritmo desenvolvido foi aplicado a separacao industrial de frac-
coes isoamileno/isopreno com dimetilformamida como solvente. Para o
calculo do equilibrio de fases e dos calores de mistura foram usadas
as equagaes de Wilson e NRTL, com parametros dependentes da tempera-
tura. Na publicacao referida os autores salientam a importancia da de-

L . » L -
terminacao rigorosa da volatilidade relativa dos componentes difi-

ceis de separar, sendo sugeridos metodos especiais de determinagao
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dos parametros das equagaes de Wilson e NRTL.

0 segundo trabalho {(Marov et _al.,1978) refere um modelo sim-
plificado de calculo, adaptado a computadores de baixa ou media ca-
pacidade, e que pode ser awvlicado a seraraqﬁo de hidrocarhonetos de
pontos de ebulicao semelhantes. A sua formulacao parte das hipoteses
simplificativas de variagces lincares da concentracao do solvente na
coluna e da volatilidade relativa dos hidrocarbonetos. O referido
modelo foi aplicade a simulacao da separacao de hidrocarhonetos c,
com acetonitrilo.

Surgem frequentemente na literatura publicagaes em que o calculo
de colunas de destilacao extractiva esta associado ao desenvolvimen-
to de novos metodos de calculo de colunas de destilacao multicompo-
nente. De facto, a operaggo de destilaggo extractiva,por englobar
sempre misturas multicomponentes fortementes nao ideais, com alimen-—

tagoes miltiplas,pode comstituir um teste a aplicahilidade geral dos

referidos metodos.

Ishikawa e Hirata (1972) desenvolveram um metodo de calculo
que emprega uma modificacao do algoritmo de relaxacao (Rose et al.,
1958) para a resolucao do sistema de equacoes. Como exemplo de cal-
culo & referido,entre outros, a simulagao de colunas de destilagao
extractiva com 15 andares para a separacao de uma mistura de aceto-
na e acetonitrilo, utilizando agua como solvente. Para calculo dos
coeficientes de actividade e da pressao de vapor os autores recor-

rem as equagoes de Margules e de Antoine,respectivamente,

Outra modificacao do metodo da relaxacao introduzido per
Rose et al,,(1958) foi apresentada por Kondrat'ev et al. (1959). 0
algoritmo descrito, embora de convergencia lenta,e especialmente ade-

quado para calcule de colunas complexas. E apresentado um exemplo de



simulacao de uma coluna de destilacao extractiva, separando heptano
de toluenoc com alcool furfurilico. A descrigao do equilibrio de fa-
ses foi efectuada recorrendo a2 equacao de White (Kogan et al,,1966)
para correlacionar coeficientes de actividade e a equagao de Antoine

para calculo de pressoes de vapor,

Um metodo diferente & sugerido por Bruno et al. (1972), gque re-
solveram o sistema de equagoes, usando no;aggo matricial, atraves de
um algoritmo correctivo haseado no metodo de Newton., A aplicacgao do
algoritmo a um problema de destilacao extractiva e exemplificada
atraves da separacao de misturas de metilciclohexano e tolueno com

fenol como solvente., Os coeficientes de actividade em fase 1iquida

sao calculados por meio das equacoes de Van Laar.

OQutras referencias a metodos de calculo de colunas de desti-
lacao multicomponente, com aplicacoes em destilagao extractiva, po-
dem ser encontradas nos trabalhos de Gallun e Holland(1976,1980),

Gilles et al,. (1980) ,Holland (1981) e Holland et al., (1981), en-

tre outros.

Do exposto anteriormente pode concluir-se ser elevado o
nimero de publicacoes relatando calculos do numero de unidades de
equilibrio em colunas de destilagao extractiva, O desenvolvimento
de técnicas computacionais elaboradas conduziu ao abandono dos me-
todos graficos, embora surjam ainda publicacoes recentes {(Torres-Mar-
chal,1981;Malmary et al.,1981) referindo este tipo de metodos. Nas pu
blicacoes descrevendo metodos computacionéis ha a distinguir as que
tratam do desenvolvimento de metodos especificos para destilagao
extractiva(lino et al.,1971;Enomoto,1977;Marov et al.,1977,1978) e
aquelas em que esta Operag50 serve como teste a aplicabilidade de

novos algoritmos de calculo de colunas de destilagao multicomponente
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(Ishikawa e Hirata,1972;Bruno et al,,1972;Gallun e Holland,1976,1980;
Kondrat'ev et al.,1979;Cilles et al.,1980;Holland,1981;Holland et al.,
1981). Surge ainda outro tino de trahalhos em que ou nao e descrito

o algoritmo de calculo emprepgue ou sao utilizados algoritmos conven-—
cionais de destilacao (Thiele-Geddes ,lewis~Matheson,Naphtali-Sandholm) ;
nestes artigos saoc simuladas situagoes ocorrentes na industria (Ban-
nister e Buck,1969:Tanpri,1969) cue apenas analisada a influencia de
variaveis de operagac sobre a separagao. Em todos os casos & salien-—
tada a necessidade de se dispor de um modelo matematico que permita
descrever com rigor o equilibrio de fases, bem como as propriedades

termicas dos componentes,

3.2. Caracterizacao do equipamento

0 equipamento utilizado em processos de destilacao extractiva
e, em linhas perais, identico ao empregue em destilagoes convencionais.
No entanto, a presencga de uma corrente adicional de solvente com ca-
racteristicas diferentes das dos restantes componentes introduz um

- e . .
numero de problemas especificos que importa salientar:

(i) A baixa volatilidade dos solventes utilizados em destila-
cao extractiva origina caudais de liguido elevados, sem que exista
um correspondente aumento dos caudais de vapor. Os pratos e "downcomers
devem ser projectados de modo a poderem acomodar os elevados caudais
de liquido, assegurando uma operaggo estavel. Por outro lado, devido
a diferenga nos caudais de 1iquido e de vapor,qualquer gradiente de
temperatura apreciavel na coluna acarreta uma variagao consideravel
nos caudais de vapor entre pratos. Torna-se por 1isso necessaria a

existencia de instrumentacao que controle de modo rigoroso as varia-

veis de operagao.



(1ii) 0s elevados caudais de liquide provecam também a ocorren-
cia de baixos tempos de contacto entre as fases, o que se traduz
geralmente por haixos valores de eficiencias. As eficiencias bhaixas
podern resultar tambem do facto do sclvente ter uma visceosidade ele=

va

ada, por circular na columa de destilagao a uma temperatura inferior

a sua temperatura de ebulicao. Baumgarten e Gerster (1954) estudaram
o efeito da juncao de aditivos organicos com o fim de aumentar a ca-
pacidade dos solventes, com consequente diminuicao da viscosidade. Os

autores concluiram que o aumento de eficiencia verificado compensava

a dimipuigaco da selectividade.

Frxistem na literatura varias referencias a valores de efici-

encias obtidos para diferentes separacoes.

Drickamer e Humel (1945) indicam uma eficienecia global de 50%
na separaggo de tolueno de nao aromaticos com fenol; Happel et al.
(1946) apresentam valores de eficiencias de Murphree de 20 a 357,

para a separacao industrial de hidrocarbonetos Ca com furfural.

Grohse et al. (1949) determinaram valores de eficiencias de
andar numa coluna piloto com 10 pratos e 30cm de diametro, utilizada
para simular a destilagao extractiva de misturas de isocbutano e
I-buteno com furfural. Para uma gama relativamente larga de variaveis
de operacao, estes autores indicam ter obtido valores das eficiencias
de Murphree variando entre 47 e 61%. No entanto, posteriormente

Gerster et al. (1955), estudando o mesmo sistema numa coluna indus-

trial de pratos de 4 metros de diametro e "double split flow', indi-

cam valores das eficiencias de Murphree de avenas 257,

Wacner e Weitz (1970) apresentam valores de eficiencias de
andar entre 20 e 40%,relativos a separacao de butadieno de misturas

C4,na presenca de n-metilpirrolidena,sendo utilizada uma coluna
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pilote com 10 prates cow borbulhamento, F tambem referido que das

experlencias realizadas se pode concluir que a oficiencia aumenta

quando aumenta a temperatura ou a concentragao de hidrocarbonetos

no solvente.

Valores de eficiencias de andar da ordem de 50Y% sao indicados

por Mueller e Hoehfeld (1971) para a recuperacao de aromaticos com

n-metilpirrolidona.

(11i) YNa operagao de colunas de destilagao ocorrem frequentemen-
te fenomenos de formacao de quantidades apreciaveis de espuma (Gerster,
1969). A tendencia de um sistema para a formagao de espuma tem a ver
com as caracteristicas de tensao superficial dos constituintes da
mistura (Zuiderweg e Harmens,1958; Medina et al.,1978) sendo possi-

vel prever a priori a ocorrencia de tal fendmeno.

(iv) A relaggo existente entre selectividade e solvgncia,dis~
cutida no paragrafo 2.3, tem condicionado a utilizacao de solventes
altamente selectivos, devido a sua baixa solubilidade para os com-
postos a separar. De facto, os elevados desvios da idealidade in-
troduzidos pela presenca de um solvente com elevada selectividade
podem originar a formaggo de duas fases liquidas, sendo normalmente
tal fenomeno considerado perturbador do bom funcionamento do equi-
pamento. No entanto hoje em dia encaram-se com interesse as eventuails
potencialidades decorrentes da presenga de tres fases, sendo desen-
volvidos esforgos no sentido de adaptar o equipamento existente a
presenga da nova fase.

Congram (1975) relata o aparecimento de um processo desenvol-
vido pela Philips Petroleum Co. para separacao de aromaticos e que

pode tambem ser aplicado para separar olefinas de diolefinas, o qual



procura tirar partido da ocorrencia.de duas fases liquidas. Sao
referidas como vantagens do processo uma redugao nos CusStos energe-
ticos e no capital investido da ordem de 10%, alem de uma reducao

nos gastos de solvente, pelo facto de nao ser impedida a formagao

de duas fases liquidas.

(v) Foi ja mencionada a vantagem da introducao da corrente de
solvente junto do topo, de modo a manter-uma elevada concentraggo
deste componente em toda a coluna. Relativamente a escolha da quan-
tidade de solvente a utilizar sabe-se que caudais elevados de sol-~
vente originam um menor ndmero de unidades de equilibrio, embora
acarretem gastos adicionais na operacao de recuperagao e necessitem
de colunas de maior diametro. Deve também referir-se que em desti-
lacao extractiva um aumento da razao de refluxo pode nao correspon=
der a uma diminuicac do numero de andares; a consequente diminuigso
da concentragéo do sclvente pode originar um abaixamento na volati-
lidade relativa dos componentes a separar, com influencia determi-
nante sobre o numero de unidades de equilibrio nmecessarias.Tanaka
e Yamada (1965) sugerem a utilizacao de um método grafico para de-
terminar_a maxima razao de refluxosde modo a assegurar a concentra-

¢ao desejada de solvente.

De um modo geral pode afirmar-se que a combinacao optima das
variaveis envolvidas so pode ser determinada atraves da consideragao
de diferentes alternativas, sendo para cadauma efectuado um balango
economico global. Exemplos de calculos deste tipo sao apresentados
por Hafslund (1969) e Kumar et al. (1972), para separagoes propéno/
/propileno com acrilonitrilo e acetona, respectivamente, e Black e
Distler (1972), num estudo relativo 2 desidratacao de etanol utili-

zando etilencoelicol como solvente.



(vi) No desenveclvimento de novos processos de destilacac ex-
tractiva torna-se frequentemente necessario recorrer a experimenta-

gao, nomeadamente para a obtencao de elementos relativos ao equilf-

brio de fases e as eficiencias das unidades de contacto.

Swanson e Gerster (1962) sugerem a utilizacao de instalacgoes
anélogas a apresentada na Figura 5. Na referida instalagﬁo uma colu-
na de vidro com 15 pratos e 1.5 metros de diametro & operada a reflu-
xo total, sendo uma parte do conteudo do reebulidor realimentada ao
topo da coluna; deste modo & possivel manter nos diversos pratos .uma
elevada concentragao de solvente. Em cada experiencia sao recolhidas
amostras liquidas de pratos intermediarios e da corrente reciclada,
sendo tambem medido o caudal desta corrente. Tais dados permitem um
definigao de uma linha de operagao e a determinacao de uma volatili-
dade relativa efectiva que inclul os efeitos da volatilidade relativa

e das eficienclas de andar.

As eficieéncias de andar na instalacgao industrial poderao di-
ferir significativamente das eficiénciaé determinadas na coluna pilo-
to. Nesse caso torna-se necessario estimar valores de eficienciasob-
tidos no equipamento laboratorial, o que permite a posterior determi-—-
nagao da volatilidade relativa. Esta informagao,conjuntamente com va-

lores estimados de eficiencias relativas ao equipamento industrial,per-

mite o dimensionamento, em termos de numeros de andares, destas ins-—
talagoes,

Alem da informacao referida, esta instalacao laboratorial mui-
to simples permite ainda obter dados preliminares sobre a constancia
de caudails na coluna, tendencia para formaggo de espuma e quantidade
de calor envolvida no condensador e reebulidor. Este métode foi en-
saiado na verificagao das potencialidades de utilizagao de dimetil-

formamida,como solvente para a purificagao do isopreno.
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Figura 5 : Instalagdo piloto para estudos de destilagdo extractiva (Swanson e Gerster, 1962)
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Surger ainda na literatura publicacoes que relatam a descri-
¢ao de instalacOes experimentais que envolvem equipamento mais com-
plexo,funcionando de modo covntinuo,tendo como obhjectivo o estudo da
influencia de algumas variaveis de operacao sobre a separacao pre-

tendida.

Hess et al. {1952) apresentam resultados obtidos na separa-
gao de n-butano de 2-buteno com anilina ou furfural como solvente,

sendo analicgada a influencia da razao de refluxo.

Davis et al., (1970) comparam os resultados obtidos com dife-
Tentes solventes na recuperagEo de butadieno a partir de misturas de

hidrocarbonetos C,.

4
Ensaios pilotos de destilagao extractiva relativos a obtengao
de ciclohexano puro a partir de petroleo bruto com elevado conteudo
neste componente sao referidos por Cier e Waddel (1959) e Tripathi

et al. (1973).

Malmary et al. (1981) descreveram em pormenor uma unidade
piloto para estudos de destilagao extractiva, tendo sido verificado
o comportamento do solvente anilina na separagao metilciclohexano/

/toluecno.

Algumas publicagoes que descrevem aplicacoes industriais de
destilagao‘extractiva (Wagner e Weitz,1970;Congram , 1975;Preusser
e Franzen, 1977) referem tambem a necessidade do desenvolvimento de
instalacoes piloto numa fase preliminar de projecto, para optimiza~

¢ao dos diversos parametros envolvidos no processo.

4. APLICACOES INDUSTRIAIS DE DESTILAGAO EXTRACTIVA

A operagao de destilagao extractiva, embora fosse conhecida

desde o principio do século, (Guillaume,1902) comegou a ser utiliza-
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da em larca escala como processo industrial de separacao durante a
segunda guerra’mundial. As necessidades de producao,nesse tempo, de
grandes quantidades de tolueno e butadieno,para fabrico,respectiva-
mente,de explosivos e borracha sintética,originaram o desenvolvimento
rapido e a divulga@go crescente desta operagao (Van Winkle,1967),
Desde essa altura tem-se verificado a sua utilizacao em grande numero
de processos industriais,principalmente na separacao de hidrocarbo-
netos. Na Tahela 3 apresentam-se as aplicagoes industriais mais cor-
rentes de destilagao extractiva, referidas na literatura aberta. Ve-
rifica-se que, embora o numero de solventes com potencial interesse
para destilacao extractiva seja elevado, come se pode inferir de uma
analise da Tabela 2, apenas um reduzido numero e citado na literatura

aberta como tendo aplicagao industrial,

A titulo exemplificativo & apresentada em Apendice uma relagao
das patentes registadas nos ultimos cinco anos,versando temas de des-
tilagao extractiva. O elevado numero de tais referencias atesta o in-

teresse de que este processo de separacao ainda actualmente se reveste,
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APENDIT CE: Patentes sobre destilacao extractiva

Bogdanova 0.,Melekhov V.,Dorofeva T.,Pavlov S.,Plechev B.,Bushin A.,
Orleov Y. - USSR 303,859, 25 Feb. 1977.
Adicao de fenotiazina a uma mistura de dienos e monomeros ace-

ilen s N i1 1 : ; o A
tilernicos para impedir a polimerizagao,num processo de destilagao

extractiva.

Haskell D. ~ U.S. 4,024,028, 17 May 1977,
Separacao por destilagao extractiva de misturas de hidrocarbo-

netos CA com um solvente composto por sulfolana.,dimetilsulfona e

MeCoE t.

Schober G.,0schel K.,Marschner R.,Koehler R.,Keinschmidt G.,
Dobbexrstein L. - Ger (East) 125,821, 18 May 1977.
Destilagao extractiva de misturas contendo acrilonitrilo utili-

zando agua como solvente.

Atlani M.,Corso V.,Wakselman C. - Fr. Demande 2,335,585, 15 Jul. 1977.
Separagao por destilagao extractiva de benzeno e n-heptano cam

o solwvente n-cianomorfolina.

Knott R.,Handlos A. - U.S. 4,038,156, 26 Jul. 1977.
Recuperacao de butadieno por destilagao extractiva a partir de
misturas de hidrocarbonetos C4 e C5 com o solvente acetonitrilo, se-

puida de um processo flash a baixa pressac.

Carter C. - U.S. 4,038,332, 26 Jul. 1977.
Separagao de misturas de etilflucreto e propano,por destilacao

. - . - A - N
extractiva,utilizando acido fluoridrico liquide seco como solvente.

Rescalli C. - Ger. Offen. 2,701,466, 28 Jul. 1077.

Separagao de hidrocarbonetos poT destilacao extractiva utilizando

como solvente misturas de ﬁgua,etilenoglicol e n-metilmorfolina.

Lehmann P.,0ehler R.,Seyfarth U.,Wachowiak E.,Ulbrecht H. - Ger. Offen.

2,705,268, 25 Aug. 1977.
Processo de recuperagao do solvente dimetilformamida na separagao

de aromaticos por destilagao extractiva.



askel )
Haskell D.,Hopper E.,Munro B. - U.S. 4,054,613, 16 Oct. 1977
H S et g .

Separacao i i
agao de butadieno de misturas de butileno,vinilacetileno e

Plol)llﬁll pOI de-> 1 a ¢} g -
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lana e acetona.
Frolev A.,Aronavi { i

e g A RRURE C-h 3 T ' 3 o ! 7

o , {+,Stryunnikova G.,Fel'dblyum V,,Zakharycheva T.
- USEK 430,622, 5 Nov. 1977.
Separaca - hi : i a

paracao de hidrocarbonetos olefinicos por destilagao extractiva
ou extracca i1 aci ormi

racgao utilizando como solvente acideo formico aquosn con adican

d¢ acido fosforico ou sulfurico.

Hein K. - Ger. Offen. 2,738,418, 2 Mar. 1978,
Separagao de 2-metil-2-buteno e isopreno per destilacao extracti-

va utilizando como solvente misturas de cianeto de metilo,arua e

aditivaos.

Carter C.,Haskell - U.S. 4,090,923, 23 Mar. 197§.
Purificacao de butadieno por destilacao extractiva utilizando

como solvente misturas de sulfolana e Mel ol t,

Hein K. - U.S. 4,081,332, 28 Mar. 1977.
Separacao de isopreno de 9-metil-2-buteno e outros hidrocarbo-
netos C. por destilacao extractiva utilizando como solvente misturas
¢

de amcetonitrilo, agua e aditivos.

John K.,Mueller E. - Ger. offen. 2,648,638, 3 May 1978.

Processo de destilagao extractiva que permite aumentar O rendi~

mento da separagao de aromaticos.

Giroux V. - U.S. 4,097,371, 27 Jun. 1978.

Separag%o de aromaticos por destilacao extractiva utilizando

sulfolana como solvente.

- Japan. 78 24,046, 18 Jul. 1978.

Tamura T.
de isobutano por destilagao ex~

separacao de cloreto de vinilo
tractiva utilizando acetonitrilo como solvente.
Dffen. 2,818,527, 2 Nov. 1978.

Mikitenko P. — Ger.
processo de destilagao extractiva parta

Metodo de controle de um

obtencao de benzeno utilizando dimetilformamida como solvente.



A3,

Stockburper P.,Volkamer K,,Benderd D,,Schneider K.,,Schwentker H.,
Wagner U.,Weitz M. (BASF) =~ Ger. Offen. 2,724,365, 30 Nov. 1978.
Processo de destilagao extractiva para separacaoc de hidrocar-

bonetos C& utilizando n~metilpirreclidona como solvente,

Wehner K.,Steinbrecher M.,Karthe J.,Hradetzky G.,Holm R. =
- Ger. (Fast) 138,972, 5 Dec. 1978.
Recuperagéo de estireno a partir de misturas de hidrocarbonetos
CS por destilacao extractiva, utilizando o solvente n-metil-€t-ca-
proclactana.
Barba D.,D'Agostini C.,Pasquinelli A. - U.S. 4,128,457, 5 Dec. 1978.
Recuperacao de butadieno de uma mistura de hidrocarbonetos ace-
tilenicos e butenos por destilacao extractiva,utilizando como solvente

acetonitrilo aquoso.

Howat C. - U.S. 4,134,795, 16 Jan. 1979.

Remocao de compostos acetilenicos de misturas de alcadienos C,
e C5 atraves de um processo de destilagao extractiva em duas etapas;
o solvente utilizado pode ser acetonitrilo,dimetilformamida,furfural

dimetilacetamida, acetona ou n-metilpirrolidona com agua.

Ahrens W. - Cer. Offen. 2,823,901, 15 Feb. 1979,
Processo de conservagao de energia numa coluna de destilagao ex-

tractiva em que se separa butadieno de outros hidrocarbonetos Cq.

Pavlov S.,Stephanova V.,Bogdanova 0.,Kuznetjov S.,Dorofeeva T.,Bushin
A.,Stepanov S. = U.S. 4,141,925, 27 Feb. 1979.

Separagao de hidrocarbonetos saturados C, e C5 por destilacao
extractiva utilizando como solvente um sal de cobre dissolvido num

solvente organico aprotico.

Holm R.,Hradetzky G.,Reissman P.,Steinbrecher M.,Wehner K. -
- Ger. (East) 135,377, 2 May 1979.
Apresentaggo de alguns inibidores de polimerizagao a utilizar

na separagao de estireno de outros hidrocarbonetos com o solvente

n-metilpirrolidona.



Ad

Berger K. - Ger. (East) 136,453, 11 Jul. 1979
Separaga istur:
paragac de misturas de metanol e tetrahidrofurano por desti-

lacao extractiv ili
5 a a utilizando como solvente etilenoglicol ou agua.

Haskell D.,Houser C.,Sherk F. - U.S. 4,166,771, 4 Sep. 1978,
ke ¥ adi ; - |
ecuperagac de butadieno a partir de misturas de hidrocarhonetos

C or destilaca : i 11
4 P »stilagao extractiva utilizando como solvente metiletilcetona

ou misturas sulfolana/agua.

Murtha 7. - U.8. 4,166,772, 4 Sep. 1979,

.)“’\ . ':“ . . - .
Destilacao extractiva de misturas de cumeno e fenol utilizando

come solvente fosfato de tricresil.

Murtha 1. - U.S. 4,167,456, 11 Sep. 1979.
Destilacao extractiva de misturas de fenol,ciclohexanona e ci-

clohexilbenzeno utilizando como solvente Ph0
Ph0, .

Murtha 7. - U.S. 4,171,245, 1€ Oct. 1979.
Destilacao extractiva de misturas de fenol,ciclohexano e ciclo-

hexilbenzeno utilizando hexadecano como solvente.

Krivosheev V.,Mukhamadeev I.,Ivanov V. - USSR, 28 Feb. 1980.

Metodo de controle automatico de colunas de destilagao extractiva.

Lindner A.,Volckamer K.,Wagner U,.,,Pommer P.,Schneider K.,Schwentker H.
(BASF) - Ger. offen. 2,840,124, 27 Mar. 1980.
Separaggo de butadieno de misturas de hidrocarbonetos C, por des~-

tilagao extractiva precedida de destilagao convencional.

Foth D.,Zudkevitch D. = v.8. 4,187,152, 5 Sep. 1980.
Separagao de misturas de ciclohexanona e fenol pot destilagao

extractiva utilizando como solvente misturas de ciclohexanona e

Z—Ciclohexilciclohexanol.

Atlani M.,Corso V.,Loutaty R.,Wakselman €.,Yacono C. =~

- Ger. Offen. 2,845,028, 30 Apr. 1980.

Separaggo de dienos ou hidrocarbonetos aromaticos de outros

hidrocarbonetos por destilagao extractiva utilizando como solvente

. - . o .
sulfonamidas acidicas ou ciclicas.
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Volkanme { 3 < i
amer K.,Broelloe K.,,Lindner A.,,Wagner U.,Weitz H.,Schneider K.
(LASF) - Ger, Offen. 2,911,393, 22 May 1980,
R: 3 -~ . .
ecuperacac de dienos conjugados a partir de misturas de hidro-

carbonetos C, e i P i i11i
4 C5 por destilagao extractiva utilizando como solvente

misturas de n-metilpirrolidona e tert-BuOMe.

il 1y G "y 4 N oo » ‘
Preusser G.,Richter K.,Schulze M. - Ger., Offen. 2,916,175, 13 Oct. 1980,
Processo de controle da quantidade de calor fornecida ao reebu-

3 1 » -~
lider numa coluna de destilagao extractiva.

Matsumoto J. (Nippon Zeon Co.) ~ JPN. Kokai Tokkyo Koho 81
26,527, 24 Mar. 1981.
Remogao de ciclopentadieno de misturas com n~butano e propeno

por destilacao extractiva utilizando dimetilformamida como solvente.

Yatel P. (Goodrich BF. Co.) = U.S. 4,269,688, 26 May 1981.
Separacao de butadieno de misturas de hidrocarbonetos C, por
destilagao extractiva utilizando um solvente composto por 3-metoxi-

-propionitrilo, agua,2,4-dinitrofenol e dimetilsulfoxido.

Hiroshi H.,Iwaki N, - Eur. Pat. Appl. 30,673, 24 Jun. 1981.
Utilizagao de furfural e policondensados de furfural como ini-

bidores de polimerizagao de dienos conjugados na separacao de buta-

dieno de misturas de hidrocarbonetos por destilagao extractiva,uti-

1izando como solvente dimetilformamida.

Berg L. - U.S. 4,242,142, 29 Sep. 1981.

Separagao de etilbenzeno de xilenos por destilagao extractiva

utilizando como solvente uma mistura de compostos organicos oxi-

genados.

Arakawa M.,Nakazava K. - Eur. Pat. Appl. EP 36,735, 30 Sept. 19°1,
Obtenggo de 1,3-butadieno ou isopreno por um processo de des-

Lilaggo extractiva com conservagao de energia.

Berg L. - U.S. 4,299,668, 10 Nov. 1981.
Separagao de etilbenzeno de xilenos por destilagao extractiva

gytilizando como solvente uma mistura de 1,2,4—triclorobenzeno e

ppntaclorofenol.




