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Resumo

Com o aumento da competitividade no mercado nos ltimos anos, a busca por
alternativas que permitam a redu¢@o dos custos de producao tem sido constante. Este
fato, aliado aos custos crescentes da energia e a preocupacdo cada vez maior com o
impacto ambiental dos processos, tornam indispensavel o controle e o aumento da
eficiéncia dos mesmos, assim como o maior aproveitamento possivel da energia.

No presente trabalho, uma nova metodologia para a otimizagao da eficiéncia
energética em colunas de destilagdo ¢ proposta. A partir de uma simulacdo
estacionaria de um processo de separacdo, desenvolvida em Aspen Plus®, e validada
com dados do processo real, foram obtidos modelos empiricos de curvas de operagao
baseadas na energia requerida para atingir a especificacdo dos produtos.

A metodologia proposta foi avaliada no estudo de caso de uma coluna de
separacdo de benzeno, tolueno e xileno (B7X). Com o modelo de energia requerida
identificado para o processo, duas condi¢cdes operacionais distintas do processo real
foram avaliadas com relagdo a sua eficiéncia. A partir da reducdo na vazao de vapor
no refervedor, verificou-se um aumento na eficiéncia energética do processo de 75
para cerca de 100%, indicando a opera¢do muito proxima do ponto 6timo.

Para avaliar a utilizagdo do modelo de energia requerida no controle de
processos, duas estratégias alternativas foram propostas a partir de uma simulagao
dindmica da unidade, desenvolvida em Aspen Dynamics®. A configuragdo de bloco
de célculo em conjunto com um controlador de composi¢do apresentou o melhor
desempenho entre as configuracdes avaliadas. A utilizacdo do modelo permite que
apenas a energia requerida seja efetivamente utilizada, enquanto que o controle de
composi¢do garante a especificacdo do produto de topo nestas situagdes. Com esta
configuragdo, seria possivel obter um incremento na vazao desta corrente da ordem
de 92 t/ano a partir da incorporagao de inertes.






Abstract

With the competitive and global business environment, the search for
opportunities to reduce the production costs has been constant. This fact associated
with higher energy costs and the concern about the environmental impact of the
processes, makes it essential to control and increase their efficiency.

In this work, a new methodology for optimizing the energy efficiency in
distillation columns is proposed. From a steady state simulation of a separation
process, implemented in Aspen Plus® and validated against process data, models for
the required energy were obtained.

The methodology was evaluated for a case study of a benzene, toluene and
xylene separation column (BTX). With the required energy model identified, two
distinct operational conditions of the real process were evaluated regarding their
efficiency. After a vapor flow reduction in the reboiler, there was an increase in
process efficiency from 75% to about 100, indicating the operation condition very
close to the optimum.

To evaluate the use of the energy required model in process control, two
strategies were proposed from a dynamic simulation of the process in Aspen
Dynamics®. The configuration of a calculation block along with a composition
controller showed the best performance among the alternatives tested. The use of the
model allows only the required energy to be used, whereas the composition control
ensures the top product specification in these situations. With this configuration, it
would be possible to obtain an increase in the product flow of 92 t/year.
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Capitulo 1

Introducao

1.1 Motivacao

Com o aumento na competitividade no mercado nos ultimos anos, a busca por
alternativas que permitam a reducdo dos custos de producdo tem sido constante. Este fato
aliado aos custos crescentes da energia e a preocupagdo cada vez maior com o impacto
ambiental dos processos, tornam indispensavel o controle e o aumento da sua eficiéncia assim
como a utilizacdo de energia com o menor desperdicio possivel.

Estima-se que a destilacdo seja utilizada em 95% dos processos de separacdo de
misturas (ENGELIEN & SKOGESTAD, 2005a). Apenas nos EUA, segundo LUCIA &
MCCALLUM (2010), existem cerca de 40 mil torres de destilagdo em operagdao. KISTER
(1992) afirma que esta predominancia deve-se a razdes cinéticas e termodindmicas. Do ponto
de vista cinético, a destilacdo garante elevadas taxas de transferéncia de massa, mesmo na
presenga de inertes, e, com isso, menores investimentos sdo necessarios. Com relacdo a
termodinamica, a eficiéncia ¢ da ordem de 10%, que ¢ relativamente alta quando comparado
com outros processos. Outra caracteristica que favorece este tipo de separacao ¢ o fato de que,
em uma destilacdo, elevados graus de pureza podem ser obtidos a partir de uma quantidade
fixa de energia aumentando-se o numero de estagios de equilibrio (HALVORSEN &
SKOSGESTAD, 2000).

A sua vasta utilizagdo torna a destilacdo uma das operagdes que mais demandam
energia dentre os processos quimicos. De acordo com ENGELIEN & SKOGESTAD (2005a)
cerca de 3% de toda a energia consumida no mundo estd associada a destilagdo. Nas
refinarias, segundo estudo publicado pela Agéncia Norte Americana de Protecdo Ambiental
(EPA) em 2005, cerca de 50% do custo operacional esta associado ao fornecimento de energia
para transformar o petréleo em seus derivados (WORREL & GALITSKY, 2005). Este guia
afirma também ser possivel aumentar a eficiéncia energética destes processos entre 10 e 20%.
Entre as areas destes sistemas que possuem maior potencial de economia de energia, segundo
estes autores, estdo as de utilidades (30%), fornos (20%), otimiza¢ao do processo (15%) e
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trocadores de calor (15%).

Um exemplo do interesse no aumento da eficiéncia desta operagdo unitaria ¢ que,
mesmo sendo uma tecnologia madura, novas configuragdes fisicas de torres de destilagdo tém
sido propostas nas ultimas duas décadas para aumentar a sua eficiéncia aproximando-o de um
processo reversivel, e assim reduzir os custos de instalacdo e de operagdo. HALVORSEN &
SKOGESTAD (2011) citam como exemplo de configurag@o alternativa consolidada a coluna
dividida por paredes (Dividing Wall Columns — DWC). Segundo estes autores, por utilizar
vazoes internas menores, menos calor € necessario para garantir a separacao, atingindo uma
economia que chega a 30%. Outra alternativa investigada sdo as colunas diabaticas
(SPASOJEVIC et al., 2010). Nestas colunas trocadores de calor intermediarios sdo utilizados
ao longo da torre para reduzir a geragdo de entropia e maximizar a eficiéncia energética.

Em torres que estdo em operagdo, muitas vezes a alteracdo da configuracao da torre
torna-se inviavel e é possivel aumentar a economia a partir da otimizagdo da eficiéncia
energética. De acordo com GLANZ & STICHLMAIR (1997) as colunas de destilagao
consomem normalmente entre 10 e 20% mais energia que o necessario para realizar as
separacoes. WORREL & GALITSKY, (2005) e NEELIS et al. (2008) apresentam estudos
detalhados e bastante amplos sobre o aumento da eficiéncia energética em refinarias e
industrias petroquimicas, respectivamente. Entre as recomendag¢des para a otimizagdo de
colunas de destilagdo com baixos custos envolvidos estdo a revisdo de procedimentos
operacionais, frente as altera¢des das condi¢des de operagao em relagdo as de projeto, além da
otimizagdo da taxa de refluxo para reducdo da superespecificagdo dos produtos. Para que isso
seja possivel a energia utilizada deve ser otimizada a partir de um valor de referéncia
atualizado com a condicdo atual do processo.

O presente trabalho apresenta uma alternativa para a otimizacdo energética de colunas
de destilacdo que encontram-se em operagdao. Uma nova metodologia € proposta para o
calculo dos valores de referéncia para o consumo 6timo de energia através da determinacao de
curvas de operacdo. Este método ¢ baseado na energia tedrica requerida para alcancar a
especificagdo de produto em uma coluna de destilacdo. Para obtencdo destas curvas, uma
simulagdo estacionaria implementada no simulador Aspen Plus® ¢ utilizada. A fim de mapear
a energia requerida, diferentes condi¢des de carga e especificagdo do produto sdo utilizadas e,
para cada ponto, a energia requerida ¢ calculada. Estes pontos sdo entdo relacionados por
meio de uma fungdo empirica.

A partir do equacionamento da energia requerida, ¢ possivel definir o indice de
eficiéncia energética, indicador que compara a energia utilizada na condi¢do atual com a
requerida para garantir a separacdo. Este indicador pode ser usado como métrica de
desempenho do sistema de separacdo ao comparar o desempenho atual com o maximo
alcancavel.

As curvas de operacdo obtidas, assim como a eficiéncia energética, podem ser
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utilizadas em estratégias de controle avancado para otimizar o consumo energético em um
processo de separacdo. A aplicacdo desta metodologia na avaliagdo de duas condigdes
operacionais distintas, em um caso real, demonstra o seu potencial.

Uma vez conhecido a forma de dependéncia desta curva para um determinado tipo de
coluna de destilagdo, o seu ajuste pode ser feito a partir de dados de planta. Esta caracteristica
pode permitir que estas curvas sejam utilizadas como ferramenta de otimizagdo empirica sem
a necessidade de um modelo do processo.

1.2 Estrutura da Dissertacao

Este trabalho tem o objetivo de propor uma nova metodologia para a otimizagao da
operacdo de colunas de destilacdo. Para embasar a proposicao deste método e sua utilizacao,
parte-se de uma revisdo bibliografica na se¢do 2, onde sdo discutidos os topicos teoricos do
processo de destilacdo e sdo apresentadas as equacdes que governam esta operacao unitaria.
Nesta se¢dao sdo apresentadas também algumas métricas para o célculo da energia minima
requerida, tais como o método de Underwood.

Ainda na secdo 2, sdo discutidas as estratégias convencionais para o controle de
colunas de destilagdo e algumas alternativas para o aumento de eficiéncia do processo. S@o
abordadas boas praticas para sistemas que estdo em operacdo, como melhorias no sistema de
controle, e configuracdes alternativas de torres desenvolvidas nos ultimos anos a partir de
analises de exergia e eficiéncia termodindmica. Estas novas configuracdes aumentam o grau
de reversibilidade do processo e reduzem o consumo de energia.

No capitulo 3 ¢ apresentado o sistema real de separacdo de benzeno, tolueno e xileno
(BTX), alvo do estudo de caso deste trabalho. Sdo abordadas as caracteristicas do processo e
do seu sistema de controle regulatério, juntamente com as limitacdes das estratégias
utilizadas. Além disso, neste capitulo sdo discutidas as consideragcdes feitas para a
representacdo adequada da coluna de destilagdo por uma simulagdo estaciondria desenvolvida
no simulador Aspen Plus®.

No capitulo 4 ¢ apresentada a metodologia proposta para o levantamento das curvas de
operacdo baseadas na energia requerida. Nesta secdo o processo real de separacdo BTX ¢
utilizado como base para a aplicagdo da metodologia. Sao apresentados os modelos empiricos
ajustados a partir dos dados gerados via simulagdo. Estes modelos sdo entdo utilizados para a
avaliacdo da eficiéncia energética do processo real em duas diferentes condi¢gdes de consumo
de vapor no refervedor. Os valores de energia requerida calculados sdo comparados com o
previsto pelo método de Underwood.

Apods a apresentacdo da metodologia e do estudo de caso, a utilizacdo da eficiéncia
energética como varidvel de controle ¢ discutida no capitulo 5. Para exemplificar a sua
utilizagdo, uma a simulag¢do dinAmica do processo BTX, implementada em Aspen Dynamics®,
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¢ avaliada com estruturas alternativas de controle. O capitulo 6 encerra este trabalho com o
resumo dos principais resultados obtidos e sugestdes para trabalhos futuros.



Capitulo 2

Revisao Bibliografica

2.1 Destilacao

A destilacdo ¢ um processo de separagdo fisica de uma mistura em dois ou mais
produtos com diferentes pontos de ebulicdo. Quando uma mistura liquida de dois
componentes ¢ aquecida, o vapor resultante terd maior concentragdo do componente mais
volatil do que o liquido. Da mesma forma, se uma mistura na fase vapor ¢ resfriada, o
componente menos volatil tem a tendéncia a condensar em maior propor¢do que O mais
volatil.

Um breve histérico da evolugdo desta operacdo unitaria ¢ apresentada em KISTER
(1992). Segundo este autor ela ¢ bastante antiga e separagdes de misturas liquidas deste tipo
datam do século I na Alexandria, no antigo Egito. As primeiras aplicagdes que se tem noticia
foram utilizadas para concentracdo de alcool em bebidas. A primeira coluna vertical de
destilacdo continua foi desenvolvida na Franga em 1813. Por volta de 1822 surgiram as
primeiras versdes de pratos com borbulhadores na Inglaterra, e o primeiro prato perfurado foi
desenvolvido em 1830. O primeiro livro sobre fundamentos da destilacdo foi La Rectifiction
de l’alcohol escrito por Ernest Sorel em 1893. Durante os primeiros 25 anos do século XX as
aplicagoes da destilacdo se expandiram desde o uso para enriquecimento alcodlico de bebidas
para a técnica de separacao mais utilizada na industria quimica.

2.2 Colunas de Destilacao

Usualmente em aplicacdes praticas utiliza-se o conceito de estdgio ideal para
representar o equilibrio entre as fases liquida e gasosa de uma mistura. Uma representagao
deste conceito ¢ mostrada na Figura 2.1. Neste estagio, a fragdo molar na fase liquida, x, esta
em equilibrio com a fragdo molar na fase vapor, y, a temperatura 7 e pressao P. Segundo
KISTER (1992), este estagio possui as seguintes caracteristicas:
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* Opera em estado estacionario e possui um produto liquido e outro vapor;

* Todo o vapor e o liquido no volume de controle estio em contato intimo e
perfeitamente misturados;

* Todo o vapor que deixa o estagio estd em equilibrio com todo o liquido que deixa

0 estagio.
Vn Ln-T
TP
Xi
Vn+1 Ln

Figura 2.1: Estagio tedrico n (adaptado de Kister, 1992).

Em uma coluna de destilagdo varios destes estagios, ou pratos, estdo empilhados. Para
que a separacao possa ser alcancada, uma grande quantidade de energia ¢ requerida, para
vaporiza¢do da mistura no fundo da coluna, e para a condensacdo no topo. Para levar em
conta o ndo atingimento do equilibrio pelo processos reais, o conceito de eficiéncia pode ser
utilizado e o nimero de estagios ideais serd o nlimero de estagios reais multiplicado por um
fator de eficiéncia. A estrutura de uma coluna tradicional ¢ apresentada na Figura 2.2.

O vapor gerado no refervedor percorre a coluna rumo ao topo movido pelo diferencial
de pressdo, enquanto que o liquido condensado no topo ¢ conduzido ao fundo pela forca da
gravidade. Em cada estagio da coluna, ocorre o contato intimo entre o liquido que escoa pela
superficie do prato antes de seguir para o estagio seguinte, e o vapor oriundo do prato inferior.
A medida que estas correntes entram em contato em cada prato, o vapor ¢ enriquecido no
componente mais volatil e o liquido, na fragdo menos volatil da mistura.

No topo da coluna o vapor enriquecido passa através de um condensador, antes de ser
parcialmente recuperado como destilado. O condensado que ndo é removido retorna a coluna
como refluxo. No fundo da torre, o liquido rico em componentes pesados ¢ parcialmente
recuperado como produto de fundo. Nesta secdo parte do liquido é conduzido ao refervedor,
onde recebe energia e retorna a torre como vapor. Entre estes extremos ¢ alimentada a carga
da torre, que ¢é imediatamente incorporada as correntes.

Em uma destilagdo multicomponente as fragcdes intermedidrias entre o componente
mais pesado (menos volatil) e o mais leve (mais volatil) estardo distribuidas entre os produtos
de topo e fundo. Neste tipo de destilagdo ocorre a separacdo de dois componentes chave
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principais, um leve e um pesado. O produto de topo sera composto pelo componente chave
leve e as fragdes mais leves da carga, enquanto que o produto de fundo sera composto pelo
componente chave pesado e as fragdes mais pesadas da carga. Dependendo do tipo dos
componentes envolvidos, pode haver também a distribuicdo dos componentes em ambos os
produtos da coluna.

1 Lo

2 Produto de Topo D, xp

Carga F,z,q

N-1 L1

\T/ Qr

Produto de Fundo B, xg

Figura 2.2: Coluna de destilagdo genérica.

Em uma coluna sdo definidas ainda as se¢des de esgotamento e retificacdo. A primeira
delas refere-se ao conjunto de pratos abaixo da alimentagdo, e corresponde a regido onde o
liquido ¢ enriquecido com as fragdes menos volateis da carga. A segunda se¢do estd associada
aos pratos acima da entrada da carga, onde o vapor ¢ enriquecido com as fragdes mais
volateis.

Os processos reais podem ser bem mais complexos dependendo da dificuldade de
recuperagdo dos componentes, associada com a sua diferenca de volatilidade. Multiplas
alimentacdes, retiradas laterais, colunas em série, com reagdo quimica, e diferentes tipos de
estruturas de controle podem ser utilizadas. Além disso, diferentes tipos de estruturas de
controle podem ser empregadas para controlar e otimizar a coluna.

2.2.1 Modelagem da Coluna

O célculo de colunas de destilagdo passa pela resolu¢do de um conjunto de equagdes
com condi¢des operacionais conhecidas, normalmente com a caracterizagdo da carga, o
nimero de pratos e o perfil de pressdo. Independente da técnica de resolucdo as seguintes
equagoes precisam ser satisfeitas:
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Equagao de equilibrio termodindmico entre as fases;

Restricdo das fragdes molares;

Balango material por componente e global,

Balanco de energia.

Estas equacdes sdo aplicadas para cada estagio e a solucdo da coluna ¢ obtida a partir
da resolucdo das equagdes para cada um dos componentes. Em uma destilagdo
multicomponente com Nc componentes existirdo N¢c — 1 balangos de componente ¢ Nc — 1
equacdes de equilibrio em cada estagio. Para resolugdo deste sistema podem ser considerados
Nc¢ - 1 balangos de componente mais o global, ou ainda N¢ balangos de componente. Mesmo
que a solugdo computacional tenha eliminado a necessidade da resolugdo manual destes
problemas, os métodos graficos sdo capazes de fornecer solucdes diretas e que podem ser
usadas como boas estimativas iniciais para solugdes numéricas (KISTER, 1992).

2.2.1.1 Equacao de equilibrio

O equilibrio de fases implica que o potencial quimico de um mesmo componente seja
0 mesmo em cada uma das fases de uma mistura. A partir das equagoes desta propriedade para
as fases liquida e vapor, considerando-se o caso ideal, ¢ possivel obter-se a lei de Raoult,
representada pela Equacdo 2.1. Esta equacao relaciona as composi¢cdes do componente i nas
fases liquida e vapor. A partir desta, € possivel observar-se que um componente que apresente
sua pressao de saturacdo, P, maior que a pressao total do sistema, P, terd a composi¢do na
fase vapor maior do que na fase liquida.

Pyi:Pixi i:1,...,Nc (21)

Para sistemas nao ideais, a pressao na fase vapor ¢ ponderada pelo coeficiente de
fugacidade, @, e o efeito de mistura na fase liquida ¢ modificado pelo coeficiente de
atividade, . Com isso chega-se a expressdo geral para o equilibrio na Equagdo 2.2. Estes
coeficientes sdo normalmente determinados por equagdes de estado e modelos de atividade,
respectivamente.

ngiyi:Pi)/ixl_ i:1,...,Nc (22)

Na solucdo de problemas de destilacdo, a relagdo entre as composi¢des nas fases vapor
e liquida ¢ representada pela constante do equilibrio liquido-vapor, K;, dada pela Equagao 2.3.

K= firagdo molar do componenteina fasevapor(y,)
" fragdomolar docomponente i na fase liquida (x,)

i=1,..,N. (2.3
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Ela indica a tendéncia que um componente tem de ser vaporizado, € quando ¢ maior
que a unidade, a concentragdo do componente sera maior na fase vapor. Esta varidvel ¢ uma
funcdo da temperatura, pressao e composicao da mistura, conforme Equagdo 2.4, e para
sistemas ideais a dependéncia com a composi¢ao pode ser removida, chegando-se a Equacao
2.5.

Py, :
Ki(T’P’xin[):P—cpi i=1,..., N (2.4)

P(T .
K,(T,P)= ’L) i=1,...,N, (2.5)

No equilibrio, de acordo com a regra de fases de Gibbs, quando uma destas trés
variaveis ¢ fixada — pressdo, temperatura ou composi¢ao da mistura — a segunda ¢ calculada
diretamente, ou seja, estas variaveis nao sao independentes. Para reduzir de forma aproximada
a dependéncia com a temperatura, a volatilidade relativa () pode ser utilizada, Equagao 2.6.

vilx;, K, o
a[j:y-/x-:F i,j=1,....,N, (2.6)
J J

J

Para sistemas ideais, as composi¢des nas fases liquida e vapor sdo normalmente
diferentes uma vez que as pressdes de vapor dos componentes puros sdo raramente iguais a
uma mesma temperatura. Esta analise muda quando sistemas ndo ideais sdo considerados.
Quando a constante K; ¢ igual a unidade, a composicao da fase vapor ¢ igual a da fase liquida,
e tem-se um chamado azedtropo. Estas misturas podem evaporar em uma temperatura
superior a do componente puro mais pesado, ou inferior a do mais leve, sendo referenciadas
como azeo6tropos de maximo e de minimo, respectivamente.

2.2.1.2 Restricao das fragées molares

A restricdo de composicdo limita a soma das fracdes molares em cada estagio a
unidade tanto na fase vapor, Equacdo 2.7, como na fase liquida, Equagdo 2.8. Para um sistema
com N¢ componentes, hd Nc— 1 composi¢des independentes.

N,

in—lz() izl,...,Nc (27)

i=1

> y—1=0 i=1,...,N. (2.8)
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2.2.1.3 Balan¢o material

No estado estacionario, o balanco de massa global indica que em um dos pratos totais
da coluna, N, a soma das vazdes da carga, F, com o liquido do prato superior, L, ;, € 0 vapor
do prato inferior, V,.;, deve ser igual a soma das vazdes de vapor e liquido retiradas deste
prato, V, e L,, conforme representado pela Equagdo 2.9. Quando estas vazdes sao ponderadas
pelas respectivas fragdes molares das correntes, chega-se ao balango material por
componente, na Equagdo 2.10, onde z,, y, € x, representam as fracdes molares de cada
componente no prato #n na carga, no vapor e no liquido, respectivamente.

F+V  +L =V +L n=1,...N (2.9)

FnZn+ Vn+1yn+1+Ln71xnfl:Vnyn+ Ln'xn l’l:l,...,N (210)

2.2.1.4 Balancgo de energia

O balango de energia da torre ¢ dado pela Equagdo 2.11. Ela mostra que no estado
estacionario, a soma da energia que entra no estagio, seja pela entalpia das vazdes de liquido
(H.) e vapor (Hy) das correntes internas ou de carga (Hr), seja pela adigdo ou remogdo de
calor (AH), deve ser igual a entalpia das correntes de saida. Esta varidvel ¢ funcdo da
temperatura, pressao e composi¢cdo da corrente, como mostra a Equagdo 2.12.

AHn+FnHF,n+Vn+1HV,n+l+Ln—1HL,n—l _1 N 2 11
=VnHV,n+LnHL,n P ( . )
H,=H,/(T, P, ) i=1,....N., n=1,...,.N (2.12)

2.2.2 Sistema binario

Em um sistema bindrio, a volatilidade relativa, dada anteriormente na Equacdo 2.6,
pode ser combinada com as restri¢des de composi¢ao nas fases liquida e vapor, Equacdes 2.7
e 2.8, respectivamente. Apds esta substitui¢do chega-se se a Equacdo 2.13, que pode ser
rearranjada fornecendo a Equagdo 2.14.

_Kl_yl(l xl)

O‘1,2—K2—x1(1_y1) 2.13)
_ A ,X

I (a1, (2.14)

Esta equagdo expressa a composi¢do de um dos componentes na fase vapor como
funcao da sua composi¢ao na fase liquida e da volatilidade relativa da mistura. Esta relacao de
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equilibrio ¢ comumente apresentada graficamente em um diagrama x — y.

Um método grafico bastante conhecido para o projeto de colunas de misturas bindrias
¢ o proposto por McCABE & THIELE (1925). Nele as vazdes internas de liquido e vapor sdao
consideradas constantes ao longo de cada se¢do da coluna, Equagdo 2.15 e Equacdo 2.16 e o
balanco de energia, Equagdo 2.11, pode ser negligenciado. Com esta simplificagdo as linhas
de operagdo podem ser representadas por duas retas. Apesar de parecer simplista, estas
consideragdes funcionam bem para misturas de componentes similares (KISTER, 1992;
HALVORSEN & SKOSGESTAD, 2000).

L=L=L=L=.=L=L (2.15)
V,=V,=V,=.=V,=V, =V (2.16)

Com as vazdes internas constantes, o balango de componente pode ser reescrito para a
secdo de esgotamento, conforme Equagdo 2.17, onde V' e L' representam as vazdes constantes
de vapor e liquido, nesta se¢dao. Para a retificagdo, o balango pode ser escrito conforme
Equacdo 2.18. Estas duas retas definem as linhas de operacdo do sistema, ou linhas de
balanco, dos componentes.

Vo= X,_1— " Xp n=1,...,N (217)

L D
Ve =Xt X n=1,...,.N (2.18)

A partir da defini¢do da razao de refluxo como a relacao entre as vazoes de retirada de
produto e de refluxo, pela Equagdo 2.19, e sabendo-se que a vazdo de vapor na se¢do de
retificagdo ¢ dada pela soma das vazdes de retirada e de refluxo, Equagdo 2.20, a linha de
balan¢o dos componentes para a parte superior da coluna, Equacdo 2.18, pode ser reescrita de
acordo com a Equacao 2.21. Nesta equacdo observa-se que a razao de refluxo estd
diretamente relacionada com a inclinacao da linha de operagdo superior.

L
RR=%
= (2.19)
V=L+D (2.20)
RR Xp
— + :1,...,N 2-21
Yo T RRe 1T RR4 1 " 220)

A intersec¢do das linhas de opera¢do define um ponto na linha ¢, juntamente com o
estado fisico da alimentacao do sistema. Esta condi¢ao pode ser calculada pela Equacao 2.22
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a partir das entalpias do vapor saturado, /., da alimentagdo, %, e da mistura AH"”. Para g =1
ou ¢ = 0 tem-se uma alimentacdo saturada totalmente liquida ou vapor, respectivamente.
Valores entre estes dois limites indicam uma mistura bifasica enquanto que valores maiores
que um representam liquido subresfriado, € menores que zero caracterizam um vapor
superaquecido.

h
q:

V,sat_h

e L (2.22)

A Figura 2.3 apresenta o diagrama de McCabe-Thiele para uma mistura bindria. Sao
mostradas as linhas de operagdo para as se¢des de retificacdo e esgotamento para diferentes
razdes de refluxo, RR. A intersecc¢do destas ocorre sobre a linha determinada pela condicao da
carga. Nesta figura é possivel observar que a medida que a razdo de refluxo cresce, menos
estagios sdo necessdrios para uma dada separacdo. Por outro lado, & medida que o refluxo
atinge o valor minimo, regides de composi¢ao constante sdo desenvolvidas em torno do prato
de alimentacdo. Estas regides sdo denominadas pinch e sdo caracterizadas pela reduzida forca
motriz entre as fases. Nelas, alteragdes infinitesimais na composi¢do necessitam de um grande
nimero de estagios.

Em uma destilacio simples, onde todos os componentes da alimentacdo estdo
distribuidos em ambos os produtos de topo e fundo, no refluxo minimo existird um ponto de
pinch na regido do prato de alimentagdo (SHIRAS er al, 1950). Para sistemas
multicomponentes, em geral na condi¢cdo de refluxo minimo, estas regides de pinch sao
desenvolvidas em cada metade da coluna (KOEHLER et al., 1995).

linha equilibrio

aumento
RR

linhas operagao

fragao molar vapor y

carga

XB Xp

fragdo molar liquido x
Figura 2.3: Diagrama de McCabe-Thiele para uma separagdo binaria (adaptado de KISTER, 1992).

Um equacionamento similar ao proposto por McCABE & THIELE pode ser utilizado
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para resolver sistemas multicomponentes. Neste caso pode-se utilizar o conceito de pseudo

componente para agrupar os componentes da alimentagdo em uma fragdo leve e outra pesada
(KISTER, 1992).

2.3 Calculo da Energia Minima para a Separacgao

Para uma dada coluna e uma dada vazao F de carga, conhecidos z € ¢ e a pressdo de
operacdo da coluna, existem apenas dois graus de liberdade para uma coluna com produtos de
topo e fundo, como a mostrada na Figura 2.2. Esta condi¢do independe do numero de
componentes na alimentacdo (HALVORSEN & SKOSGESTAD, 2000). Como consequéncia,
conhecendo-se, por exemplo, as vazdes de refluxo e de vapor na coluna, todos os estados em
todos os estagios, inclusive os produtos, sdo completamente determinados. Como a energia
consumida pelo processo ¢ dada basicamente pelo consumo de utilidades no refervedor e
condensador, a energia minima requerida serd dada pelas menores vazdes de vapor e refluxo
necessarios para uma dada separagao.

A Figura 2.4 apresenta a relacdo entre a taxa de refluxo e o niimero de estigios para
uma determinada separagdo. Uma coluna pode produzir a separacdo desejada entre os limites
de minimo refluxo e minimo numero de estagios. Em uma condi¢do de minimo refluxo, um
numero infinito de estagios ¢ necessario, enquanto que com refluxo total, a menor quantidade
possivel de estagios pode ser utilizada. Estas condi¢gdes ndo podem ser alcancadas por
configuragdes reais e servem de limites de projeto.

A

R —

£

w

kel
8| €
| ¢!
® i
(D 1
() i
-O 1
o 1
o |
£ 1
3 :
o 1
estagios | :

minimo refluxo total
! >
1‘ razéo de refluxo RR
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Figura 2.4: Relacdo entre taxa de refluxo e nimero de estagios para uma separagdo fixa (adaptado de
BAHADORI & VUTHALURU, 2010).

Diversos métodos foram propostos para o calculo destas condigdes extremas via
correlagdes simplificadas ou rigorosas (BAHADORI & VUTHALURU, 2010), sendo que os
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mais conhecidos sdo os propostos por Underwood, para o célculo do refluxo minimo, e por
Fenske, para o calculo do nimero minimo de estagios (KISTER, 1992).

2.3.1 Método de Underwood

Um dos métodos mais conhecidos para o calculo da energia minima foi proposto por
Underwood (1948). Este autor desenvolveu uma solucdo geral para o problema de avaliagdo
da energia minima requerida para separacdo de misturas, assumindo como constantes a
volatilidade relativa entre os componentes e as vazdes internas na torre. O ponto de partida do
método de Underwood para misturas multicomponentes ¢ a equagdo de balango material em
uma se¢do n qualquer da coluna, como mostrado na Equagdo 2.23. A vazdo resultante que se
desloca do estagio n para o estagio acima, n — 1, ¢ dada pela diferenga entre a vazao de vapor
que deixa o estdgio rumo ao topo e a do liquido proveniente do prato superior. No estado
estaciondrio este fluxo, w;, sera constante ao longo da coluna.

w=V, v, =L, X . i=1,....,N., n=1,...,N (2.23)

A Equagdo 2.23 pode ser manipulada algebricamente dividindo-se pela vazao
vaporizada da mistura, ¥V, e multiplicando-se pelo fator a/(a; -¢) para chegar-se a Equacao
2.24 apds incluir-se o somatorio em cada termo. As raizes de Underwood sdo definidas como
os valores de ¢ que tornam o lado esquerdo desta equacgdo igual a unidade.

1 v 9w, i=1 i L - Xinel
— E = —= E T [=1,... =
% ' ~ % O!,(ai_q)) i=1,....,N., n=1,..., N (2.24)

Assim € possivel chegar-se a Equacdo 2.25, sendo que o nimero de raizes de
Underwood sera igual ao niimero de componentes da mistura. Esta equacdo ¢ valida para
qualquer secao da coluna e, ao aplica-la para o prato de retirada de produto de topo, por
exemplo, obtém-se a Equacao 2.26.

Nc
a;w; f_
V:i:l ¢ i=1,...,N. (2.25)
Ve . X:
y=% %i*io p i=1,...,N, (2.26)
= [ai—0)

HALVORSEN & SKOGESTAD (2000), mostram algumas propriedades das raizes de
Underwood. Para a se¢do de esgotamento da coluna, as raizes obedecem a relacdo mostrada
na Equagdo 2.27. A mesma analise pode ser feita para a se¢ao de retificacdo. Neste caso as
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raizes s3o definidas como y e estdo relacionadas conforme Equacdo 2.28. E possivel observar
que, para a secdo de fundo, a menor raiz sera menor que a menor volatilidade relativa, e para
0 topo, a menor raiz sera maior que este valor.

0> Q> 0> Q> ... Ay > Py (2.27)
V1> a>yP,>ay> . Yy > oy, (2.28)

Em uma condi¢ao onde a vazdo de vapor ¢ diminuida, as raizes da secdo de topo
decrescem enquanto que as do fundo aumentam, até que para um sistema hipotético de
refluxo minimo, uma ou mais raizes coincidem. Neste caso € possivel definir a raiz comum 6.
A partir da definicdo da fracdo de liquido na carga, ¢, dada pela Equacgdo 2.22, e subtraindo-se
a Equacdo 2.26 para as sec¢des de topo e fundo, chega-se a Equagao 2.29, conhecida como
equacao de alimenta¢do, ja que depende apenas da caraterizagdo desta corrente.

(l_q)zgﬁ i=1,..., N, (2.29)

i=1

A energia minima para realizar uma dada separagdo sera dada pela vazao de vapor
minima. Para obter este valor, inicialmente as volatilidades relativas sdo calculadas para a
temperatura média da coluna, utilizando-se o componente chave pesado como referéncia. A
raiz comum entre as volatilidades relativas dos componentes chave leve e pesado, o>60>0;+/,
¢ entdo obtida por tentativa e erro, € a energia minima pode ser obtida via Equacao 2.30. A
partir da defini¢do da recuperagdo do produto i na corrente de topo, Equagdo 2.31, a energia
minima pode ser obtida normalizada em fun¢do da carga, Equagao 2.32.

Ne
a;x; p .
=y 7D =1,...,N )
V=2 T P i c (2.30)
D
p=2nD i=1,...,N, (2.31)
z, F
| N o.r.z.
mn_y L i=1,....N 2.32
P2 Tams) ¢ (2.32)

Em alguns casos, os componentes secundarios da carga estao distribuidos em ambos
os produtos de topo e fundo e uma regido pinch é desenvolvida acima e abaixo do prato de
carga. Para o calculo da energia minima nestes sistemas, apds a identificacdo dos Np
componentes recuperados simultaneamente no topo e no fundo, N¢ — 1 raizes da Equagao 2.30
precisam ser determinadas. SHIRAS et al. (1950) desenvolveram uma equagdo para
determinar quando um componente esta distribuido nas condigdes de refluxo minimo. A partir
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da Equagdo 2.33, o coeficiente Dy € calculado para cada componente da mistura. Para valores
maiores que um, tem-se que o componente ¢ recuperado todo no destilado. Caso o coeficiente
esteja entre zero e um, ele estard distribuido nos dois produtos, e para valores negativos, o
componente aparecera apenas no produto de fundo.

a,—1 Dx, , a,—a; Dxy ,

R a,~1 Fz; a,~1 Fz,

(2.33)

KISTER (1992) faz referéncias a aplicagdo do método de Underwood em sistemas
onde a consideragdo das vazodes internas constantes ndo pode ser aplicada. Além disso, sdo
discutidos os impactos de configuragdes complexas de colunas, por exemplo aquelas com
mais de uma corrente de alimentagdo, no célculo do refluxo minimo. MAY (1949), apresenta
as equacdes de Underwood para sistemas multicomponentes, sem a simplificagdo dos
componentes-chave. Segundo este autor, ¢ possivel se obter os valores de energia minima para
estes sistemas a partir da resolugdo de uma série de subsistemas binarios. MONROY-
LOPERENA & VARGAS-VILLAMIL (2001) propdem a representacdo das equagdes de
Underwood em forma polinomial. Para uma mistura de N¢ componentes, as raizes podem ser
obtidas resolvendo-se um polindmio de ordem N¢.

A partir das equacdes de Underwood, € possivel ainda obter a equagdo de King
(KING, 1971) para o calculo da energia minima necessaria de separacdo para um sistema
binario e com alimentagao totalmente liquida, ¢ = 1. Para este caso, a raiz comum 6 pode ser
obtida diretamente pela Equacdo 2.34. Nesta equagdo, a volatilidade relativa o, ¢ dada em
funcdo do componente pesado, enquanto que z, representa a composi¢do do componente mais
leve na carga. A partir da recuperacao dos componentes chave leve e pesado, r, € 7y, € da
vazao de refluxo minimo, L,.,, na Equacdo 2.35, chega-se a equacdo de King, Equacdo 2.36.
Esta equacdo pode ser aplicada em sistemas multicomponentes, neste caso o resultado
encontrado ¢ conservativo (HALVORSEN & SKOGESTAD, 2000).

_ a
= a=-1)2 (2.34)
L.V D
ﬂ: n”n__ 2‘

F F F (2.35)
Lmin:rL_arH (2.36)
F a—1 ’

2.3.2 Outros métodos

Para processos de destilagdo simples, a energia minima requerida para a separagao
corresponderd a menor razdo de refluxo ou refervimento em um sistema hipotético com
nimero infinito de estdgios de equilibrio. Nesta condi¢do ficticia, a coluna de destilagdo
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apresenta um ou mais pontos de pinch, e por isso a maioria dos métodos para determinacao da
energia minima s3o métodos desenvolvidos para caracterizar este ponto (LUCIA et al., 2008).

KOEHLER et al. (1995) fazem uma revisdo de diversos métodos para o calculo de
energia minima propostos até entdo. Eles mostram que a maioria dos métodos para o calculo
do ponto de pinch estd diretamente relacionada com as equagdes de Underwood. Neste
trabalho, os autores salientam que apesar das inumeras tentativas, ainda nao foi encontrado
um método universal para o célculo da energia minima para qualquer sistema.

LUCIA et al. (2008) citam uma série de trabalhos para o célculo da energia baseados
na identificacdo dos pontos de pinch, e outros baseados no calculo via simulagdo rigorosa.
Estes trabalhos abordam diferentes tipos de separagdo, desde sistemas ideais, passando pela
destilacdo reativa e por sistemas com azedtropos. Entre as metodologias estio o método de
valor limite (boundary value methods), modelos de destilagdo reversivel (reversible
distillation models), calculo de autovalores (eigenvalue methods) e o método do diagrama de
vazao minima de vapor, V... Estes autores apresentam ainda um novo procedimento chamada
método da menor linha de separacgdo (shortest stripping lines method) proposta anteriormente
em LUCIA et al. (2006).

2.3.2.1 Diagramas Vi

As equagdes de Underwood foram utilizadas por HALVORSEN & SKOGESTAD
(2003a) para a proposi¢do de diagramas de energia minima, V,,,, em colunas de destilagao
para separacdes multicomponentes. A partir desta metodologia, ¢ possivel determinar a
demanda energética de qualquer ponto de operagdo em uma coluna. Como existem apenas
dois graus de liberdade para se caracterizar uma coluna de separacdo convencional, toda a
faixa de operagdo pode ser representada em duas dimensdes, independentemente do niimero
de componentes na alimentagao.

Para a construgdo destes diagramas, inicialmente sdo determinados os componentes da
mistura distribuidos entre os produtos de topo e fundo. Determinados os Np componentes
nesta condi¢do, Nc — Np recuperagdes sdo conhecidas, » = 1 para as fragdes leves recuperadas
apenas no topo, e » = 0 para as fragdes pesadas retiradas no fundo. A partir da defini¢do das
equacdes de Underwood, tem-se que as raizes ativas serdo aquelas cujos valores de
volatilidade relativa encontram-se entre os valores dos componentes distribuidos, ou seja,
aq.>0>0p. Com 1sso, o numero de raizes sera N, = Np— 1.

Definindo-se o vetor X com as recuperagdes dos produtos de topo e vazdo de vapor
normalizada, conforme mostrado na Equacdo 2.37, a Equagdo 2.32 pode ser reescrita em
forma matricial como uma equacao linear, resultando na Equag¢ao 2.38.

14 T
X= FarFay o Pavpr (2.37)
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M-X=7 (2.38)

Os termos relativos aos componentes distribuidos sdo agrupados na matriz M,
Equacdo 2.39, e cada elemento contém uma raiz ativa. O vetor Z, Equacgdo 2.40, contém os
termos leves nao distribuidos. Este sistema contém N, = Np — 1 equacdes e Np + 1 varidveis.
Especificando duas destas varidveis tem-se Np — 1 incdgnitas que podem ser obtidas via
resolucao do sistema linear.

n ||
Qa1 Za Az & anp Z anp 1
a,—0y A =9, a,—0y
Qa1 Zar A2 g & anp Z anp 1
M= A=, =0, ;=0 (2.39)
—1
FarZai XarZa FaxpZanp 4
Ay—Oavp-1 A= Oy po A 41— O4n p-i
| [
di-1 di-1 di-1 T
a;z; Q;z; A;z;
P I CTE R TR S R (2.40)
i=1 (ai_ed]) i=1 (ai_edz) i=1 (ai_edNDfl)

A solucdo do problema ¢ apresentada na forma de um diagrama como o da Figura 2.5
para um sistema ternario com componentes A (mais volatil), B e C (menos volatil). Nesta
figura, a fronteira V' = V,.;, indica que a vazdo vaporizada no fundo da coluna, corresponde a
minima necessaria para atingir a separac¢ao. Esta linha representa a regido de aparecimento ou
desaparecimento de um componente nos produtos, ou seja, a sua distribui¢do ou nao.

A

74 A
V>V,
min @ C fronteira V = Vin
B

ABE c
- Pac
o~ . - - SC
ABE " aB ~

/ \.\.\"-.

ol AB ~\ P

Figura 2.5: Diagrama V,,;, para um sistema ternario ABC (adaptado de HALVORSEN &
SKOGESTAD, 2003a).
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Os dois picos na Figura 2.5 correspondem a vazdo minima de vapor para uma
separagdo completa entre A/B (Pyz) ou B/C (Psc), sem a distribui¢ao do terceiro componente,
ouseja, ry, =1lerp=0,erz=1¢erc=0.0 vértice intermediario indica a minima energia para
a separagdo A/C (Pyc) com a distribuicdo de B entre os dois produtos, ou seja, r4 = 1 e rc = 0.
Abaixo desta linha, existem trés poligonos para cada grau de distribuicdo dos componentes.
Nestas regides dois (4B ou BC) ou os trés componentes sdo recuperados simultaneamente nas
correntes de topo e fundo.

HALVORSEN & SKOGESTAD (2003a) mostram neste trabalho a derivagdo de
expressOes analiticas para o célculo das assintotas e dos vértices para sistemas binarios,
ternarios e com cinco componentes na alimentagdao. Além disso, € apresentada a comparagao
entre o diagrama baseado nas equagdes de Underwood com o elaborado a partir de simulagdo
rigorosa, para uma separacao ternaria. Segundo estes autores, o levantamento do diagrama de
Vaun com simuladores comerciais permite a sua utilizacdo para sistemas para os quais as
simplificagdes de idealidade nao sdo representativas.

Este mesmo conceito foi estendido pelos autores para colunas com configuracdes
complexas. HALVORSEN & SKOGESTAD (2003b) avaliam esta metodologia para colunas
multiefeito do tipo Peatlyuk para sistemas com trés produtos, e também para qualquer nimero
de produtos (HALVORSEN & SKOGESTAD, 2003c). Para estas configuragdes alternativas, a
energia total requerida sera igual a equivalente para a separacao mais dificil, maior pico do
diagrama de V.., calculada para uma coluna convencional. ENGELIEN & SKOGESTAD
(2005a) apresentam diagramas para a vazao minima de vapor para diversos tipos de coluna
acopladas.

2.4 Controle de Colunas de Destilacao

Tao importante quanto o projeto de colunas de destilagdo sdo as estratégias de controle
utilizadas. Se a filosofia de controle ndo ¢ definida corretamente ou se a sintonia dos
controladores ¢ feita sem critério, tanto o desempenho como a seguranca dos processos
podem ser afetados. Do ponto de vista operacional, sistemas de controle com desempenho
ruim podem apresentar consumo excessivo de energia no refervedor e no condensador. Além
disso, esta condi¢cdo resulta em um fluxo interno maior na coluna, o que facilita a sua
inundacdo e reduz a capacidade de processamento.

O controle de colunas de destilagdo ¢ um assunto recorrente na literatura. Boas
revisdes sobre o tema sdo encontradas na literatura em KISTER (1990), LUYBEN et al.
(1998), SKOSGESTAD (1987, 1992, 2007), entre outros.

2.4.1 Graus de liberdade

Para o controle de uma coluna de destilagdo tradicional tém-se normalmente seis graus
de liberdade, como representa a Figura 2.6. Nestes sistemas, cada variavel independente esta
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associado a um atuador, usualmente uma valvula de controle.

A primeira valvula controla a vazao de carga da unidade. O valor desta variavel pode
ser determinado pela disponibilidade de matéria-prima ou por questdes operacionais. Esta
valvula pode ser também configurada para controlar o nivel da coluna. Dois outros graus de
liberdade precisam ser utilizados para o controle do inventario, no fundo da coluna, e no vaso
de acamulo de topo. O nivel deste vaso € controlado normalmente pela retirada de produto,
vazdo de refluxo ou carga térmica do permutador. J& o nivel da torre costuma ser mantido pela
retirada de produto de fundo, embora a carga térmica do refervedor, Or, ou mesmo a vazao de
alimentagdo para a torre possam ser utilizados.

O quarto grau de liberdade ¢ utilizado para o controle da pressdo da coluna, sendo a
variavel manipulada mais comum a carga térmica do condensador, Q.. Para sistemas nos
quais o vaso de acimulo opera completamente cheio, normalmente tem-se uma valvula
adicional que atua alterando a area exposta do trocador.

6

5

Produto de Topo D, xp

Carga

Proﬁo de Fundo B, xg
Figura 2.6: Graus de liberdade para o controle de uma coluna de destilagéo.

Existem dois graus de liberdade restantes, que podem ser usados para especificar os
produtos de topo e fundo. Normalmente sdo controladas as composi¢cdes dos produtos
diretamente, ou duas temperaturas de referéncia, ou ainda uma vazdo de retirada ¢ uma
temperatura. A medida que o niimero de retiradas aumenta em configuragdes mais complexas
de colunas de destilagdo, novos graus de liberdade sdo inseridos.

Cabe salientar que algumas restricdes devem ser levadas em conta para definir as
variaveis que serdo controladas. Em um sistema multicomponente, por exemplo, ndo ¢
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possivel definir a composi¢cdo de dois produtos na mesma corrente. Outra limitagdo esta
associada ao controle de uma composicdo e de uma vazao de retirada de produto, B ou D.
Para um disturbio que ocorra na alimentagdo da torre, ndo ¢ factivel manter estas duas
variaveis controladas simultaneamente.

2.4.2 Controle de composicao

Em uma coluna convencional dois dos graus de liberdade podem ser usados em
diferentes combinagdes para controlar as composi¢des dos produtos de topo e fundo. As
estratégias convencionais sao referenciadas de acordo com as varidveis utilizadas. A estrutura
L-V, por exemplo, indica uma estratégia onde a vazdo de refluxo e a de vapor, dado
indiretamente pela carga térmica do refervedor, controlam as composi¢coes. A Figura 2.7
ilustra quatro configuragdes tipicas. LUYBEN et al. (1998) faz recomendagdes para a
utilizacao destas estratégias. Segundo estes autores o tipo L-V, Figura 2.7 (a), ¢ o mais
utilizado na industria, j4 que o refluxo e a vazdo de vapor sdo as varidveis que mais t€ém
impacto na composi¢do dos produtos. Além disso, esta estratégia consegue garantir um
desempenho satisfatorio frente a distirbios na carga.

Outra estrutura possivel € a D-V, na Figura 2.7 (b), que utiliza a retirada de produto e a
vazao de vapor para manter as composi¢des de topo e fundo. Ela é recomendada para sistemas
com elevada razao de refluxo ja que neste caso, a retirada de produto seria insuficiente para
manter o nivel do vaso de acimulo.

A terceira configuracao tipica utilizada para especificar os produtos da coluna ¢ a L-B,
Figura 2.7 (c), onde o topo € controlado pelo refluxo e o fundo pela retirada de produto. Esta
estratégia ¢ normalmente utilizada quando a razdo de vaporiza¢do ¢ muito alta. Outra
possibilidade ¢ manter a composi¢do de topo através da razdo de refluxo RR, utilizando a
vazao de vapor para controlar o fundo, configurando a estratégia RR-J na Figura 2.7 (d). Esta
estratégia ¢ conhecida também por L/D-V.

Embora seja possivel o controle simultdneo da composicdo das correntes de topo e
fundo, uma série de fatores dificultam a sua utilizagdo na industria. SKOGESTAD &
MORARI (1987) destacam como principais dificuldades o comportamento fortemente nao
linear das composi¢des, a resposta bastante lenta, o tempo morto elevado dos analisadores,
além do forte acoplamento entre os dois controladores. SKOGESTAD (1997b) ressalta, no
entanto, que o controle de ambos os produtos ¢ o mais interessante economicamente ja que
em sistemas com apenas uma variavel controlada normalmente os produtos sdo mantidos em
uma concentragdo maior que a necessaria, gerando desperdicio de energia e redugdo da
capacidade de processamento.

LUYBEN et al. (1998) fazem referéncia ao controle das composi¢des dos produtos via
medidas de temperatura. Segundo eles, normalmente andlises em linha ndo estdo disponiveis
para ambas as correntes, ou ndo apresentam resultados confidveis, e neste caso a qualidade
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dos produtos pode ser inferida por temperaturas intermediarias. Porém, apenas uma
temperatura na coluna costuma ser suficientemente sensivel a alteracdes no processo para que
seja controlada, e por isso normalmente estes processos mantém um dos graus de liberdade
fixos, como a vazao de refluxo, por exemplo, e controlam uma temperatura intermedidria para
especificar o produto de interesse.

Ry vV

T T

T
v i v e
.....
& & .,
(© (d)

Figura 2.7: Estratégias convencionais de controle de colunas de destilagdo. Estruturas L-V (a), D-V
(b), L-B (c) e RR-V ().

2.4.2.1 Controle de temperatura

O controle de temperatura ¢ o meio mais popular para controlar indiretamente a
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composi¢do dos produtos. Uma mudanga na temperatura em determinado estagio de uma
coluna esta associada a uma variagdo na composi¢do do produto. Embora a relagdo entre
composi¢do e temperatura, uma vez fixada a pressdo da coluna, seja direta apenas para um
sistema bindrio, esta alternativa ¢é empregada satisfatoriamente em processos
multicomponentes, principalmente pelo baixo custo e resposta rapida destes medidores.

Para que a temperatura controlada represente bem o perfil de composi¢do na coluna, o
estdgio onde esta varidvel ¢ mais sensivel as alteracdes nas composi¢des das correntes deve
ser o escolhido para a estratégia de controle (KISTER, 1990; LUYBEN, 1992). Este
levantamento pode ser feito a partir de testes na carga da unidade ou na varidvel manipulada.
Outra alternativa ¢ verificar os perfis de composi¢ao a partir de simuladores do processo.
SKOGESTAD (1997b), sugere a utilizagdo da temperatura logaritmica como varidvel para
controle da composi¢do. Segundo ele, esta relacdo reduz significativamente a dependéncia
ndo linear das temperaturas, ou composicdes, ao longo da coluna, em fungdo da regido de
operagao, facilitando a sua utiliza¢ao para controle.

Como alternativa para contrabalancear o efeito da pressdo sobre a temperatura nos
sistemas multicomponentes, ¢ possivel se utilizar um compensador no qual o efeito da pressao
¢ levado em conta no calculo da temperatura, obtendo-se assim uma inferéncia simplificada
da composi¢ao. Outra alternativa ¢ se utilizar um controle da diferenca de temperatura entre
dois estagios distintos da coluna. Embora as temperaturas sejam bastante sensiveis a variagdes
na pressdo, a diferenca entre elas ndo ¢ muito alterada. Nesta configuracdo, uma das
temperaturas utilizadas ¢ localizada em um prato que ndo sofre alteracdo de composigdo,
normalmente proximo ao topo em colunas de alta pureza. Esta estratégia, no entanto, deve ser
utilizada com precau¢do, uma vez que a diferenca entre duas temperaturas pode ndo
apresentar um comportamento monotono em relacdo a composicao na coluna (LUYBEN et
al., 1998).

2.5 Aumento da Eficiéncia em Colunas de Destilacao

Durante a etapa de projeto de uma unidade de separacdo, grandes esforcos sdo
empregados na determinacao da configuracdo que exija os menores investimentos financeiros.
Nesta etapa sao avaliados o numero de estagios da coluna ou altura de recheio, a localizagao
do prato de alimentagdo e a pressdo de operacdo, entre outras variaveis. O calculo da energia
minima permite que o processo seja avaliado quanto a sua demanda energética e este
procedimento ¢ normalmente utilizado para comparagdo de diferentes configuragdes. Os
valores calculados com as correlagdes convencionais, como a de Underwood, podem ser
utilizados como ponto de partida de andlises rigorosas (KISTER, 1992).

2.5.1 Avaliacao de exergia

A andlise de exergia ¢ uma das ferramentas para a avaliacdo da eficiéncia energética
de processos. O contetido exergético de um sistema ¢ definido como a capacidade que este
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sistema tem de produzir trabalho mecanico. Para uma dada transformagdao, o maximo de
trabalho mecanico pode ser obtido com um processo que ocorre de forma reversivel. A
medida que o processo afasta-se da reversibilidade, o trabalho produzido ¢ menor, ou seja,
parte da exergia disponivel é perdida. Desta forma, o termo exergia leva em conta a
irreversibilidade de um processo devido a geracdo de entropia. Em uma coluna de destilagao,
a perda de exergia ocorre principalmente devido a trés fatores. Sao eles: (i) a transferéncia de
calor sob diferencas finitas de temperaturas; (ii) a mistura das correntes liquidas e de vapor;
(iii) e a perda de calor ao longo da coluna (MUSTAPHA et al., 2007).

De acordo com BANDYOPADHYAY (2002), a avaliagdo de exergia em colunas de
destilacao fornece o entendimento para o projeto de processo mais eficientes energeticamente.
Ela ¢ importante também para avaliar o impacto da integracdo da coluna com outros sistemas
para melhor aproveitamento da energia. Além de determinar a perda de exergia, este autor
ressalta a utilizagao da eficiéncia exergética do processo para determinacdo do seu potencial
de melhoria. KOEIJER & RIVERO (2003) apresentam este indicador conforme a Equagao
2.41. Ele relaciona o trabalho minimo requerido pela separacdo na temperatura de referéncia,
W .in, com a perda total de exergia, Ex'*. Estes autores apresentam também correlagdes para o
calculo da perda de exergia nos estagios de uma coluna e nos trocadores de calor.

W min

nexe: loss
Wmin + Ex

(2.41)

2.5.2 Configuragoes alternativas de colunas de destilagdo

Mesmo sendo uma tecnologia madura, novas configuragdes de torres de destilacdo
tétm sido propostas para aumentar a eficiéncia destas operacdes. A partir de analises
termodinamicas busca-se uma aproximagdo do processo a um sistema reversivel. Sao
exemplos destas alternativas as colunas divididas por parede (Dividing Wall Columns — DWC)
e as colunas multiefeito. A configuragdo DWC ¢ uma implementacdo da coluna
energeticamente acoplada, também conhecida como Petlyuk, e ja ¢ aplicada industrialmente
em novas unidades e em projetos de desengargalamento (HALVORSEN & SKOGESTAD,
2011).

Segundo estes autores, as aplicagdes industriais de configuragdes DWC passam de
uma centena, ¢ quando operadas adequadamente, estes sistemas de separagdo proporcionam
uma economia de até 40% de energia quando comparadas com a estrutura tradicional. Estas
configuragdes alternativas necessitam de uma vazdo menor de vapor nas torres € por isso
tendem a ser mais compactas. Desta forma, ¢ possivel reduzir os custos de instalacdo
juntamente com os de operacao.

A Figura 2.8 exemplifica a aplicagdo destas configuragdes alternativas.
Tradicionalmente, os trés componentes de uma mistura ternaria podem ser recuperadas em
duas colunas operando em série, Figura 2.8 (a). Nesta configuragao, um dos componentes ¢
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separado na primeira torre e os outros dois no topo e fundo da torre seguinte. O acoplamento
energético, ou Petlyuk, propde a interligacdo de 3 torres para a recuperagdo dos produtos,
Figura 2.8 (b). Esta teoria pode ser adaptada para a configuragdo DWC, onde apenas uma
coluna ¢ utilizada, na Figura 2.8 (c), reduzindo-se significativamente o custo do investimento.
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Figura 2.8: Configuragdes para separagoes ternarias. Tradicional com duas torres (a), Petlyuk (b),
DWC (c¢) (adaptado de HALVORSEN & SKOGESTAD, 2011).

ENGELIEN & SKOGESTAD (2005b) apresentam este conceito em um caso
industrial de uma unidade de separacdo de hidrocarbonetos. A partir da configuragdo inicial
com quatro torres convencionais em série, diferentes alternativas sdo avaliadas a partir de
diagramas de V... Estes autores mostram que, utilizando-se uma configuracdo integrada
energeticamente na ultima torre, alterando-se apenas as condi¢des operacionais, seria possivel
economizar até 43% da energia. Os custos envolvidos, assim como o impacto desta alteragao
no resto do processo, ndo sao discutidos pelos autores.

2.5.3 Colunas em operagao

Em torres que estdo em operagdo, muitas vezes a alteragdo do projeto torna-se inviavel
e ¢ possivel aumentar a eficiéncia do processo a partir da otimizagdo das suas condi¢des
operacionais. De acordo com GLANZ & STICHLMAIR (1997), as colunas de destilagao
consomem normalmente entre 10 e 20% mais energia que o necessario. WORREL &
GALITSKY, (2005) e NEELIS et al. (2008) apresentam estudos detalhados e bastante amplos
sobre o aumento da eficiéncia energética em refinarias e industrias petroquimicas,
respectivamente. Entre as recomendacdes para a otimiza¢do de colunas de destilagdo com
baixos custos envolvidos estdo a revisdo de procedimentos operacionais frente as alteragdes
das condi¢des de projeto, além da otimizagdo da razdo de refluxo para reducdo da
superespecificagdo dos produtos.
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2.5.3.1 Otimizagao do sistema de controle

Os sistemas de controle sdo criticos no aumento da eficiéncia de uma coluna e os
custos associados as modificagdes sdo normalmente baixos. A escolha das variaveis
controladas e manipuladas, assim como a sintonia dos controladores, deve ser feita a partir da
defini¢do correta do seu objetivo. Eles devem ser definidos de forma que a atuacdo seja
efetiva em malha fechada. Uma boa revisdo sobre as melhores praticas para o controle de
colunas de destilagdo ¢ feita por SKOGESTAD (1997a, 1997b, 2007).

Para que os disturbios do processo sejam absorvidos corretamente, por exemplo, os
controles de nivel podem ser configurados com sintonia “pulmao” (FRIEDMAN, 1994).
Nesta estratégia, o efeito capacitor dos vasos e torres ¢ utilizado para absorver as variagdes de
carga, reduzindo assim a variabilidade das correntes de saida e, consequentemente, do
processo a jusante.

Outras melhorias incluem controlar a qualidade dos produtos evitando a
superespecificagdo desnecessaria, reduzir a pressao de forma que menos vapor seja necessario
no refervedor, automatizar procedimentos de transicdo e bateladas, entre outros. Além disso,
inimeras estratégias avangadas podem ser utilizadas, mas para que isso seja possivel ¢
necessario a operagao a contento do sistema de controle basico.

2.5.3.2 Otimizagao das vazoées de refluxo e vapor

A otimizacdo da taxa de refluxo pode reduzir significativamente o consumo de energia
em uma coluna. Caso as caracteristicas da carga da unidade, ou a especificagdo dos produtos,
sejam diferentes das previstas no projeto, as condigdes operacionais também devem ser
adaptadas. Em uma unidade onde a exigéncia de purificacdo de um produto seja de 95%, por
exemplo, ndo ¢ atrativo economicamente recupera-lo com 98% de pureza. Esta
superespecificagdo implica em consumo desnecessario de energia no refervedor e no
condensador da coluna, maior energia gasta em bombeamento, etc.

A adequacdo das vazdes de refluxo e vapor reduz os fluxos internos da coluna e a
possibilidade de inundagdo. Consequentemente, pode ser possivel aumentar a capacidade de
processamento na unidade. Outro beneficio associado a redugdo do grau de
superespecificacdo dos produtos € o aumento na vazao de retirada a partir da incorporacao de
contaminantes até o limite permitido. Para alcangar o 6timo econdmico, no entanto, os valores
dos produtos de topo e fundo, assim como o custo de energia devem ser levados em conta. O
maior lucro equivale a recupera¢do do produto de maior valor com a maxima fracdo de
impurezas, ¢ qualquer acréscimo de energia sera compensado pelo aumento na producao.
Nesta situagdo, o produto de menor valor pode ser recuperado acima da especificagdo.
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2.5.3.3 Condicionamento da alimentagao

O condicionamento da carga da unidade ¢ outra alternativa comum para reduzir o
consumo de energia em uma coluna. O preaquecimento da alimenta¢do pode reduzir a
demanda do refervedor, mas o potencial de reducdo ird depender da relagdo entre as vazdes
dos produtos de topo e fundo. Em uma unidade onde a maior vazao de produto ¢ no topo,
alterando-se o estado da carga de liquido saturado para vapor saturado ¢ possivel reduzir-se
significativamente a demanda de energia no refervedor. Este condicionamento da carga pode
ser feito com a corrente de fundo da propria torre, por exemplo. Outra alternativa ¢ utilizar
vapor em um trocador de calor exclusivo.

Para uma coluna que utilize condensador com dgua de refrigeragdo, os altos custos
deste equipamento reduzem a justificativa de preaquecimento da carga. Nesta situacdo, pode
ser mais interessante resfriar-se a alimentag¢ao da coluna.



28

2. RevisAo BIBLIOGRAFICA




Capitulo 3

Estudo de Caso

A fim de avaliar a metodologia para a geracdo de curvas de operagdo e a utilizagdo do
indice de eficiéncia energética proposto como métrica para a otimizacdo do processo, uma
unidade real de fracionamento de aromadticos foi utilizada. Esta unidade ¢ utilizada para
recuperagdo de benzeno, tolueno, xilenos e solvente aromatico através de processos
consecutivos de separacdo por destilagdo fracionada.

3.1 Descrigao da Unidade

Na unidade de separagdo de aromaticos, a recuperacao dos diferentes produtos inicia-
se na coluna fracionadora de benzeno, BTX. Nesta coluna, o benzeno ¢é recuperado na por¢ao
superior da coluna, como corrente lateral, enquanto que a fracdo de tolueno e mais pesados
seguem como produto de fundo para as colunas subsequentes do processo. Nas fracionadoras
de tolueno, este aromatico € recuperado como destilado no topo, enquanto que o produto de
fundo segue para a terceira torre, onde sdo separados os xilenos do restante da mistura. O
produto de fundo ¢ entdo conduzido a ultima torre para recuperagao do nonano aromatico no
topo, e o decano e fragcdes mais pesadasno fundo.

A coluna BTX ¢ apresentada na Figura 3.1. Esta torre é alimentada por uma vazao de
cerca de 40 t/h de uma mistura de benzeno, tolueno e isdmeros de xileno, além de uma fragao
menor de outros aromaticos e alifaticos mais pesados. Ela possui 55 pratos valvulados para a
recuperacdo do benzeno do restante da mistura. O calor ¢ fornecido no fundo por um
refervedor que utiliza vapor de alta pressdo, e a coluna opera a uma pressdo praticamente
atmosférica no topo. A alimentacdo possui ainda uma fracdo de 4gua, adicionada
propositalmente para facilitar a separagdo do benzeno a partir da formacao de um azedtropo
entre estes componentes. Eles sdo condensados em um permutador com agua de refrigeragao
e acumulados no vaso de topo, onde ¢ promovida a separacdo da fase organica da aquosa.
Enquanto que a primeira fase retorna para a coluna como refluxo, a 4gua acumulada na bota
retorna para a unidade de extragdo de aromaticos.
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A corrente de produto € retirada como corrente lateral com pureza minima de 99,9%
em massa de benzeno. A coluna BTX conta com cromatdgrafos em linha para caracterizagao
da carga e do produto de topo. No fundo ndo existe um controle rigido de composi¢do e a
fracdo de benzeno ¢ mantida em torno de 0,005% no topo das colunas fracionadoras de
tolueno.

Maiores detalhes sobre o processo de separagdo BTX utilizado neste estudo de caso,
assim como as condi¢des operacionais deste sistema estdo disponiveis em KORNELIUS

011).
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Figura 3.1: Coluna de separagdo de benzeno BTX.

3.2 Controle da Coluna BTX

A estratégia de controle utilizada na coluna real ¢ apresentada na Figura 3.2. Neste
sistema, a diferenca entre duas temperaturas intermedidrias ¢ controlada automaticamente
para garantir a especificagdo do produto de topo. Esta atua sobre a vazao de retirada de
produto para manter constante em torno de 11°C a diferenga de temperatura entre o prato
abaixo da retirada de benzeno, 8, ¢ acima da carga, 25. Um aumento no valor desta variavel
indica a subida de componentes mais pesados para o topo. Neste cendrio, o controlador atua
reduzindo a retirada lateral e, consequentemente, aumentando o refluxo no topo da torre. Um
analisador em linha no produto auxilia no monitoramento da concentracdo de impurezas
abaixo do limite méximo de 1.000 ppm entre ndo aromaticos e tolueno.

Além deste controle, a coluna opera com o seu inventario mantido por controladores
de nivel no fundo, atuando na vazao de retirada de fundo, € no vaso de acimulo, com atuacao
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na vazio de refluxo. E interessante ressaltar que ndo ha controle direto de pressdo na coluna, e
estd variavel ¢ mantida indiretamente pelo controle da pressdo no vaso de acimulo no topo. A
temperatura de fundo da torre, por sua vez, ndo tem controle automatico e ¢ mantida
manualmente em torno de 135°C, a partir da atua¢do na vazao de vapor para o refervedor pela
operagdo. A partir da defini¢ao desta vazao, o perfil de temperaturas ¢ monitorado.

i
0

Figura 3.2: Estratégia de controle da coluna BTX.

3.2.1 Limitagdes da estratégia atual

Com a estratégia de controle atual, a coluna BTX possui apenas um controle de
composi¢do, ou seja, apenas um grau de liberdade ¢ utilizado para especificar os produtos.
Para operar a unidade em uma regido de conforto, mais vapor do que o necessario ¢ utilizado
no refervedor, e desta forma o produto final desta torre ¢ mantido constantemente
superespecificado em cerca de 0,05%. Esta politica de opera¢ao ndo ¢ otimizada e uma série
de prejuizos pode ser destacada. Inicialmente tem-se um desperdicio de energia associada ao
consumo de utilidades. Com mais vapor no fundo, maior ¢ a necessidade de carga térmica fria
no permutador de topo. Além disso, existe uma possibilidade maior de inundagdo da torre
devido aos fluxos internos elevados, que também exigem maior poténcia para bombeamento e
provocam um desgaste maior dos equipamentos. Outro ponto que deixa de ser otimizado esta
associado ao fornecimento de produto nobre acima do limite contratado. Com a incorporacao
reduzida de contaminantes, uma vazao maior de produto nobre deixa de ser produzida.

Uma proposta para o controle automatico simultaneo das composi¢des dos produtos de
topo e fundo nesta coluna ¢ apresentada em DURAISKI et al. (1999). A partir da andlise da
matriz de ganhos relativos (RGA) estes autores propdem uma alteracdo no emparelhamento
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dos controladores. Nesta estratégia o controle da diferenga de temperatura no topo ¢ feito a
partir da manipulag¢do da vazdo de vapor no refervedor. Um segundo controlador ¢ utilizado
para manter a temperatura do prato sensivel da coluna. Para isso utiliza-se a razao de refluxo
como manipulada. A partir de uma andlise numero de desempenho robusto (RPN)
(TRIERWEILER, 1997), estes autores destacam os beneficios da utilizagdo desta proposta. A
Figura 3.3 mostra uma representacdo desta estratégia.
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Figura 3.3: Estratégia proposta por DURAISKI et al. (1999) para a coluna B7X.

3.3 Simulacao Estacionaria

A simulacdo da coluna BTX utilizada neste estudo de caso foi baseada em uma
previamente desenvolvida em DURAISKI ef al. (1999). A partir de uma eficiéncia global de
60%, os 55 estagios do processo real sdo representados na simulagdo em Aspen Plus® por 34
estagios tedricos com 100% de eficiéncia. Esta simulacdo utiliza como modelo
termodinamico o NRTL (Non Random Two Liquid) que calcula coeficientes de atividade para
a fase liquida enquanto que a fase gasosa ¢ considerada como ideal pelo simulador. Este
modelo representa com acuracidade sistemas com elevado grau de ndo idealidade e com
pressdo moderada, como € o caso da coluna BTX. CONZ (2005) faz uma comparacdo dos
diferentes modelos disponibilizados no simulador Aspen Plus® para uma coluna BTX e
escolhe o NRTL como o que melhor caracteriza o sistema real.

A Figura 3.4 mostra a simulagdo estacionaria da coluna BTX implementada no
simulador Aspen Plus®. Para a representagdo deste sistema, quatro equipamentos foram
especificados: uma coluna de destilagdo, um permutador no topo, um vaso de acimulo e uma
bomba de refluxo. A Tabela 3.1 e Tabela 3.2 mostram os valores das propriedades e
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composi¢ao da corrente de alimentacao utilizados. A composicao desta corrente ¢ analisada
em linha, porém a andlise ndo contempla o teor de agua, que foi estimado com base na vazao

de 4gua removida no fundo do vaso de acumulo.

LATERAL

FUNLO E>

Figura 3.4: Simulagdo da coluna BTX em Aspen Plus®.

Tabela 3.1: Propriedades da carga utilizada na simulacao

Propriedade Valor

Vazdo (kg/h) 40.800
Temperatura (°C) 128.,9
Pressdo (kgf/cm?) 15,6

Estado fisico liquido

Tabela 3.2: Composi¢do da carga utilizada na simulagao.

Componente Composicao (% massico)
Benzeno 55,0
Metilciclohexano 0,0100
Tolueno 26,8
Octano 0,200
m-Xileno 15,4
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Componente Composicao (% massico)
Trimetilbenzeno 2,50
Agua 0,0900

3.3.1 Validacao e ajuste da simulagao

Na simulagao, a especificagdo dos quatro equipamentos utilizados foi feita baseando-
se nas folhas de dados dos equipamentos reais. Entretanto, algumas informagdes ndo estavam
disponiveis e foram estimadas, de forma a ajustar a simulacdo com os dados reais do
processo. Para o caso do permutador de topo, por exemplo, ndo existem medidas de pressdo
ou temperatura a montante ou jusante. Desta forma, a queda de temperatura e pressao foi
determinada com base nas correntes de topo, antes do condensador, e refluxo, apds a bomba.
Para este equipamento, cujo fluido de troca térmica ¢ agua refrigerada, especificou-se a queda
de temperatura como sendo de 50°C, valor observado entre as duas correntes no sistema real.
Neste caso, assume-se que esta variagao € proporcionada exclusivamente pelo permutador e
ndo sdo levados em conta o eventual flash no vaso de acumulo assim como o trabalho
realizado pela bomba no liquido.

O comportamento dos perfis de temperatura obtidos via simulagdo e do processo real
sdo apresentados na Figura 3.5. Tanto a coluna como os dados de simulagdo sdo apresentados
em 34 estagios equivalentes. Nota-se a boa semelhanca entre elas. Os valores utilizados na
simulagdo para os quatro equipamentos sao mostrados nas Tabelas 3.3 a 3.6 para a coluna,
condensador de topo, vaso de acimulo e bomba de refluxo, respectivamente.
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Figura 3.5: Comparagdo dos perfis de temperatura do processo real e simulagao.
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Tabela 3.3: Especificagdes da coluna de destilacao.

Propriedade Valor
Numero de Pratos 34
Tipo refervedor Kettle

Fases validas

vapor-liquido-liquido

Carga téermica refervedor

(Mcal/h) 6.300
Pressdo topo (kgf/cm?) 1,1
AP(kgf/em?) 0,6
Prato de alimentacdo 16
Prato de refluxo 1
Prato de retirada lateral 3

Tabela 3.4: Especificagdo do condensador de topo.

Propriedade Valor
Pressao (kgf/cm?) 1,05
AT (°C) -50

Fases validas

vapor-liquido-liquido

Tabela 3.5: Especificacdo do vaso de actiimulo.

Propriedade Valor
Pressdo (kgf/cm?) 1,05
Calor trocado (Mcal/h) 0
2° componente fase liquida agua
Fragdo vaporizada 0

Tabela 3.6: Especificacdo da bomba de refluxo.

Propriedade

Valor

Pressdo descarga (kgf/cm?)

2,0

Fases validas

liquido
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Capitulo 4

Metodologia Proposta

Os métodos tradicionais para o célculo da energia minima sdo geralmente utilizados
como pontos de partida para a avaliagdo da viabilidade de projetos. Apesar do grande
interesse académico, a sua aplicacdo pratica em sistemas reais ¢ limitada a etapa de projeto
dos mesmos. Para avaliacdo de colunas que estdo em operagdo a sua utilizacao ¢ dificultada
seja pelas consideragdes de cada método, como a do numero infinito de pratos para os
métodos baseados nas equagdes de Underwood, seja pelas complexidade dos sistemas reais
como nao idealidades e alimenta¢des multiplas na coluna.

Durante a etapa de projeto de uma unidade sdo definidos as dimensdes dos
equipamentos e condi¢cdes operacionais para recuperar os produtos com uma dada
especificagdo, a partir de uma carga padrao. Como visto anteriormente, a partir da defini¢ao
de duas varidveis independentes, composicao dos produtos de topo e fundo por exemplo, o
restante das variaveis da coluna pode ser determinada. Desta forma, na condi¢do de projeto,
existe apenas um valor de energia requerida necessaria para alcangar a separagao.

Apos a partida da unidade, entretanto, alteragdes nas condigdes operacionais impedem
ou dificultam a utilizagdo das vazdes de vapor ou de refluxo calculadas no projeto como
referéncia. Estas alteragdes incluem a escolha equivocada dos equipamentos durante a
montagem, a incrustagdo de permutadores ao longo do tempo, alteracoes na vazdo e
composi¢do carga da unidade, entre outros.

Como forma de contornar as limitagdes dos métodos tradicionais e proporcionar um
novo equacionamento para o calculo da energia requerida, este trabalho apresenta uma
alternativa para o calculo dos valores de referéncia e o equacionamento de curvas de operagao
para sistemas reais.

Para a obtencdo das curvas de operacdo de energia requerida, uma simulacdo
estaciondria, validada com dados do processo real, ¢ utilizada. A fim de mapear a demanda de
energia, diferentes condi¢des de carga e especificacdo de produto sdo utilizadas e, para cada
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ponto, a energia requerida ¢ calculada. A partir da geragdo destes conjuntos de dados, modelos
empiricos sdo ajustados via minimos quadrados e com isso ¢ possivel quantificar o consumo
necessario para o sistema em questao em fungao da carga por uma relagdo conforme Equacao
4.1. A opgao por modelos empiricos em detrimento de outras alternativas, como regressoes
multivariaveis ou redes neuronais, justifica-se pela maior facilidade do ajuste dos pardmetros
destes modelos com dados reais de processo. Um equacionamento similar foi proposto por
HALVORSEN & SKOGESTAD (2003a) para representacdo do consumo de energia em
qualquer ponto de operacdo de uma coluna em diagramas de vazao vaporizada minima, V.

%: f (Especiﬁcag’do Produtos , Caracterizagdo da Alimentagdo) (4.1)

A mesma analise pode ser expandida com a inclus@o de outras varidveis independentes
como o numero de pratos, a temperatura ou entalpia especifica da carga, pressao da coluna,
carga térmica do condensador, entre outras.

Ap6s definidos os modelos para o calculo do valor de referéncia para o consumo de
energia, € possivel propor o indice de eficiéncia energética conforme Equagdo 4.2. Este
indicador compara a demanda de energia requerida para recuperar os produtos em um
determinado processo, com a energia real utilizada.

_ Qyrequerido

O, real .100% (4.2)

Este indicador pode ser utilizado como métrica de desempenho para otimizar a
eficiéncia de um processo de separacdo. A grande vantagem da utilizacdo dos modelos de
curvas de operagdo, em detrimento dos métodos tradicionais, estd associada a comparacao
com o desempenho 6timo daquele sistema, e ndo ao de uma condi¢do ideal, como a prevista
pelo método de Underwood, por exemplo. Uma analogia pode ser feita com a andlise de
desempenho de malhas de controle onde o indice de Harris ¢ comumente utilizado. Neste caso
tem-se a comparacao da variancia da saida da malha com a varidncia minima do sistema. Esta
condic¢do ideal, no entanto, poderia ser atingida apenas por um controlador de elevada ordem,
e ndo pelos controladores P/D normalmente utilizados (KEMPF, 2003).

4.1 Calculo da Energia Requerida

A partir da simulagdo estacionaria do processo de separagdo de benzeno, tolueno e
xileno (BTX) validada, o consumo requerido de energia foi avaliado para diferentes condi¢des
de carga e especificagdes dos produtos. Para este estudo de caso, um extenso conjunto de
dados foi gerado via simulag¢do variando-se as vazdes de benzeno e tolueno na carga. Para
cada um dos cenarios, a demanda de energia tedrica requerida foi avaliada em diferentes
condi¢des de especificacdo de benzeno no produto do topo.
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Ap6s obtido o conjunto de dados, diferentes equacdes empiricas foram ajustadas para
determinar o consumo de energia em funcao das caracteristicas da alimentagdo da composi¢ao
de produtos, conforme Equagao 4.1.

Como o acompanhamento do processo real ¢ feito a partir das vazdes e composigoes
em base massica, esta mesma base foi utilizada tanto para a geracdo dos dados como para o
ajuste dos modelos.

4.1.1 Geracao de dados

Para chegar-se as curvas de energia requerida, um conjunto de dados foi gerado a
partir da simulagdo estacionaria do processo implementada no simulador Aspen Plus®. Esta
etapa apresentou diversos desafios em decorréncia da complexidade da mistura, como o
namero elevado de componentes e a formagdo de azedtropo. Em determinados pontos, a
estimativa inicial, bem como as configuracdes do simulador, tiveram que ser alteradas para
garantir a convergéncia da simulagdo. Para geragdo to conjunto total, estima-se que sdo
necessarias 26 horas de tempo computacional, ou cerca de 1 minuto para cada um dos 1.564
pontos gerados. No entano a facilidade de resolucdo do problema ¢ funcdo da regido de
operacdo da coluna simulada, e mais tempo ¢ exigido para purezas maiores de modo que esta
estimativa ¢ muito inferior ao total tempo total despendido.

Para o levantamento de dados, foram alteradas as vazdes de benzeno e tolueno,
principais componentes da coluna na alimentacdo, em uma faixa entre 0,5 até¢ 1,5 vezes a
vazdo original do processo real, mantendo-se as demais constantes. Estes valores sdo
mostrados na Tabela 4.1. O intervalo de 1.000 kg/h entre os pontos foi utilizado em cada
variavel.

Tabela 4.1: Conjunto de dados utilizados.

Variavel Valores
Vazdo Tolueno Fr(kg/h) [8.000; 13.000]
Vazdo Benzeno Fp (kg/h) [15.000; 31.000]

Para a determinagdo da energia requerida para cada condi¢do de carga utilizou-se o
modulo Design Specification disponivel no simulador. Nesta ferramenta, a condigdo
operacional objetivo, neste caso a especificagdo de produto, ¢ alcangada dentro de uma
tolerncia a partir da alteracdo de uma variavel manipulada em um problema de otimizagao.
Nesta ferramenta sdo definidos ainda o intervalo de valores validos ¢ a variagdo maxima das
variaveis manipuladas utilizadas na otimizacao.

Para cada cenario, a demanda de energia requerida foi avaliada em diferentes
condi¢des de especificacdo de benzeno, em massa, nos produtos de topo, neste caso a corrente
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lateral da torre, e no fundo. No topo, a pureza do produto foi variada entre 84,8% e 99,97%,
mantendo-se fixa a sua composicdo no fundo em 0,006%. Para alcancar a especificagdo de
produto de topo, utilizou-se como grau de liberdade a vazdo total de retirada lateral. A
composi¢ao do fundo da coluna, por sua vez foi mantida a partir do calor fornecido ao
refervedor. Estas duas especificacdes sdo mostradas na Tabela 4.2. Nesta configuracdo, a
vazao de refluxo da coluna ndo ¢ uma varidvel livre, sendo estabelecida diretamente pelo
calor no refervedor e retirdada de produto.

O espagamento entre os pontos de especificagdo de topo foi sendo reduzido na medida
em que a composi¢do de topo se aproxima da unidade, passando de 7E-2, para valores baixos
de x.,, até 1E-4, para valores maiores. A Figura 4.1 mostra o conjunto de dados utilizados na
simulacdo. Com esta configuracdo, um total de 1.564 pontos foram gerados.

Tabela 4.2: Especificagdes para geragdo de dados.

Parametro Espec. 1 Espec. 2
Variavel Espec. Bengen.o topo (Xep) | Espec. Be{nzgno fundo
(massico) (massico)
Objetivo [8,480E-1; 9,997E-1] 6,000E-5
Tolerancia 1E-5 1E-7
Val'fzavel Vazdo do produto de topo Calor no refervedor
manipulada
1.00-
0.95
0.96-7
0.94—
X g 0927
0.90—
088
0.86—
0.84

30000
27000
34{]{}{[] oo
18000 2000 .
F 13000 F

n

Figura 4.1: Conjunto de dados utilizados na simulagao.

Como visto anteriormente, a partir da definicdo de duas varidveis, a determinacio
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completa da coluna pode ser obtida. Desta forma, para cada condi¢do de carga e especificagao
de produto, existird uma unica solu¢do de retirada de produto e calor no refervedor. Esta
condigdo representa a energia requerida para realizar a separagao.

4.1.2 Ajuste dos modelos

A partir do conjunto de dados gerados no simulador, trés diferentes modelos empiricos
foram ajustados para descrever o consumo tedrico de energia no processo BTX. Este
levantamento deu-se em trés etapas. Na primeira delas, a condi¢do média original da
alimentacdo foi mantida e o consumo de energia foi obtido em fungdo da especificacao de
produto apenas. Esta analise inicial forneceu o formato de curva que viria a ser utilizado nos
modelos envolvendo mais varidveis.

Com o equacionamento monovariavel, os parametros deste modelo foram ajustados
em diferentes condicdes de uma nova variavel independente, nesse caso a alimentagcdo de
benzeno. A partir da identificacdo da dependéncia dos pardmetros com a nova variavel, foi
possivel modificar a estrutura do modelo original para que ela fosse levada em conta. Esta
avaliagdo forneceu o modelo de energia em fun¢do de duas varidveis independentes.

Em seguida, o mesmo procedimento foi realizado para determinar o modelo que
melhor representasse o consumo tedrico de energia em funcdo de trés variaveis
independentes, especificacdo de produto, e composi¢des de benzeno e tolueno na corrente de
alimentacao. Este desenvolvimento ¢ detalhado a seguir.

Para ajuste dos modelos com os dados gerados via simulag@o estacionaria, utilizou-se
a ferramenta computacional Maple® por meio da fungdo fiz. Esta fungido obtém os pardmetros
do modelo algébrico informado via minimizacao do erro quadratico. Para inicializagdo das
variaveis, utilizou-se os valores padrao estimados pela fungao.

4.1.2.1 Energia como fungao de Xesp

A primeira avaliagdo da energia requerida para o sistema B7X foi obtida a partir da
variagdo da especificagdo do produto de topo, mantendo-se constante a composi¢do de
alimentacao da torre. Com esta analise foi possivel obter a curva de energia em funcao de uma
variavel independente, conforme a Equacao 4.3.

— (%) (4.3)

Nesta avaliacdo foram utilizado os dados gerados a partir da alteracdo da especificagdo
de produto de topo, entre os limites estabelecidos na Tabela 4.1, com Fp = 22.000 kg/h, Fr=
11.000 kg/h e as demais fracdes da carga iguais as condigdes originais da simulacdo,
conforme Tabela 3.2.
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A Figura 4.2 mostra os dados simulados para a energia requerida em funcdo da
especificagdo de produto de topo. Nota-se que para valores de especificagdo de benzeno até
0,99, a exigéncia de energia na torre ¢ praticamente linear. Para purezas mais elevadas, o
comportamento ¢ alterado devido a limitagdo pela restrigdo de composi¢cdo. Percebe-se que
esta curva pode ser bem representada por dois termos, um linear para especificagdes menores,
e um com tendéncia de crescimento abrupto para valores proximos a unidade.

Para encontrar a relagdo que melhor descrevesse os dados simulados, diferentes
formatos tipicos de curvas apresentadas por MCCONVILLE (2008) foram testadas. Estas
curvas foram ajustadas via minimizagdo do erro quadratico e a adequagdo ou ndo dos
diferentes modelos foi feita via analise de correlagao entre eles e os dados simulados.

A Tabela 4.3 mostra os diferentes formatos de equagdes avaliados e o ajuste com os
dados simulados. Nota-se que a partir da equagdo nlimero 5, com trés parametros, as curvas ja
capturam quase que inteiramente a tendéncia dos pontos, com coeficiente de correlagdo, R?,
muito proximo de 1. Esta equagdo ¢ mostrada, juntamente com os dados simulados, na Figura
4.2.

Tabela 4.3: Ajuste das curvas de Oxr/F = Qp/F(x.s) para Fiz=22.000 kg/h e Fr=11.000 kg/h.

Equacao p:igﬁzi‘:os Formato R?
I 2 a+b” 0,7603
2 3 a+b.E 0,7534
3 3 a+ bx' 0,7606
4 2 a+b/(1—x) 0,9251
5 3 a+bx+cl(1—x) 0,9986
6 4 a+bx+cl(d—x) 0,9993
7 5 a+bx+cl(d—ex) 0,9993
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Figura 4.2: Dados simulados (pontos pretos) e modelo para Qr/F' = Qp/F(x.y,), para F =22.000 kg/h
e Fr=11.000 kg/h.

A partir desta andlise inicial, a equagdo com trés pardmetros, mostrada na Equacao 4.4,
foi escolhida como ponto de partida para o ajuste dos modelos multivariaveis. Esta equacao
possui um termo linear, dado por a e b, e um termo nao linear ponderado por c¢. O parametro a
fornece o valor base do modelo enquanto que b ajusta a inclinagdo da curva. O terceiro
parametro pondera os valores mais altos de energia para as especificacdes de produto maiores
que 99%. Os parametros encontrados a partir do ajuste via minimizacdo do erro quadratico
sdo mostrados na Tabela 4.4.

&:a+b.x + ¢
F

“ (1-x,)

(4.4)

Tabela 4.4: Parametros do modelo Or/F = Qr/F(x.,,) para Fp=22.000 kg/h e Fr=11.000 kg/h.

Parametro Valor
a -1,156E-1
b 2,254E-1
c 1,543E-5

4.1.2.2 Energia como fungao de X, e zg

Depois de identificado o modelo do consumo de energia em fun¢do da especificagao
de produto, ¢ possivel gerar o mapeamento de calor requerido em funcgdo desta variavel e da
composi¢ao de benzeno na carga, em uma relagdo conforme Equagao 4.5.
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0, 0,
7_ F (xesp’ZB) (45)

Nesta avaliacdo foram utilizado os dados gerados a partir da alteragdo da vazao de
benzeno na alimentacdo e da especificacdo de produto de topo, entre os limites estabelecidos
na Tabela 4.1, mantendo-se a vazio de tolueno constante com o valor de 11.000 kg/h. Para
determinar o formato deste novo modelo, a equagdo com trés parametros obtida
anteriormente, Equacdo 4.4, foi avaliada em diferentes condi¢gdes de composi¢cdo de carga.
Desta forma, ¢ possivel quantificar o impacto da varidvel adicional em cada parametro do
modelo original e assim modificé-lo de forma adequada.

A Tabela 4.5 mostra a evolugdo dos trés parametros, a, b e ¢, frente as alteracdes na
composi¢ao de benzeno na corrente de alimentacao na simulagdo. Estes comportamentos sao
observados de forma mais clara na Figura 4.3, onde ¢ feita a comparagdo do percentual de
alteragcdo dos parametros em relagdo ao valor base, para a menor fragao de benzeno.

Tabela 4.5: Pardmetros do modelo Qr/F' = Q/F(x.,) para diferentes valores de zz e Fr=11.000 kg/h.

Fraciao de Benzeno (zg)
Par.

0,449 0,480 0,508 0,533 0,555 0,576 0,594 0,611 0,627

a |-1,65E-2|-4,89E-2 |-7,70E-2 | -1,03E-1 | -1,28E-1 | -1,49E-1 | -1,68E-1 | -1,85E-1 | -2,02E-1

b | 1,21E-1 | 1,56E-1 | 1,85E-1 | 2,12E-1 | 2,38E-1 | 2,61E-1 | 2,80E-1 | 2,98E-1 | 3,16E-1

c | 1,82E-5 | 1,67E-5 | 1,59E-5 | 1,56E-5 | 1,53E-5 | 1,52E-5 | 1,52E-5 | 1,52E-5 | 1,52E-5
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Figura 4.3: Variagdo dos parametros a, b e ¢ para Qr/F = Qr/F(x.s,) em fungdo de z; para Fr=11.000
kg/h.



4.1 CALcuLo pa ENErRGIA REQUERIDA 45

Nota-se na Figura 4.3 que os termos da porc¢ao linear do modelo, a e b, sdo os mais
influenciados pela nova variavel independente. O primeiro alcanga treze vezes o valor original
no cenario com maior fracdo de benzeno na carga. O parametro b, por sua vez, tem o seu
valor aumentado mais que duas vezes. Desta forma, estes dois parametros serdo modificados
para que a nova variavel independente possa ser levada em conta no modelo, enquanto que a
dependéncia de ¢ pode ser negligenciada.

Os comportamentos de a e b em funcdo da variavel independente zz podem ser bem
representados por uma equacao da reta conforme Equagdes 4.6 e 4.7, respectivamente. A
Tabela 4.6 mostra os valores de a’ e b’ obtidos pelo ajuste linear para cada parametro a e b,
além do coeficiente de correlagdo, R A partir dos valores para este coeficiente iguais a
0,9999 para as duas variaveis, conclui-se que uma equacgdo da reta pode ser utilizada para
representar estes parametros.

a=a' +b', .z, (4.6)
b=a',+b', z, (4.7)

Tabela 4.6: Parametros a’e b' para o ajuste linear de a e b para diferentes valores de zz para Fr=

11.000 kg/h.
Parametro a' b' R?
a 0,4502 -1,040 0,9999
b -0,3661 1,087 0,9999

Dada esta dependéncia, a Equacdo 4.4 pode ser modificada e chega-se a Equacdo 4.8,
onde os parametros a e b sdo representados pela forma linear equivalente. A fim de simplificar
esta equacgdo, ¢ possivel eliminar o termo linear da Equagdo 4.7, a',, termo de menor valor
absoluto na Tabela 4.6.

O

FZ(a’a-'-b’a'ZB)+(a'b+b’b'ZB)‘x £

+—
P (l_ xesp)

(4.8)

Apoés estas modificagdes, chega-se a Equacdo 4.9 para descrever o consumo de
energia em fun¢do de duas variaveis independentes. Este modelo possui quatro parametros,
{a, b, c, d}, além das variaveis x.,, € zz que representam a especificacdo de topo e composi¢ao
de benzeno na carga, respectivamente. A Tabela 4.7 apresenta os parametros encontrados para
este modelo ap0s ajuste via minimizag¢ao do erro quadratico.

(4.9)

R
—=a+bx, .z ,+cz,+
F esp"“B B <l—x

esp )



46 4. MEeTopoLoGiA ProPoSTA

Tabela 4.7: Parametros do modelo Qr/F = Qr/F(X.s, z5) para Fr=11.000 kg/h.

Parametro Valor
a 9,927E-2
b 4,261E-1
c -4,064E-1
d 1,569E-5

A Figura 4.4 apresenta os pontos simulados e a superficie modelada com esta equagao.
E possivel observar uma leve nio linearidade no eixo zs, inerente a restrigio de soma unitaria
das fragdes. A Figura 4.5 mostra uma aproximacao dos dados e do resultado previsto pelo
modelo para x.,, maiores que 0,99.

Avaliando-se 0 modelo encontrado, percebe-se que ao se manter a especificagdo de
produto constante, a energia requerida obedece a uma relacdo quase que linear com a
composi¢ao de benzeno na carga. Esta avaliagdo s6 ndo ¢ verdadeira para restricdes baixas,
em torno de 85%, e para a especificacdo mais alta avaliada, 99,97% de pureza em benzeno,
representada pela linha superior de pontos no eixo vertical da figura. Neste Gltimo caso, nota-
se uma maior exigéncia de energia para a recuperagdo desta fracdo de produto a medida que o
benzeno na carga ¢ reduzido.

Figura 4.4: Dados simulados (pontos pretos) e superficie modelada para Qp/F' = Qr/F(Xesp, Z5) €
Fr=11.000 kg/h.
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Figura 4.5: Detalhe da Figura 4.4 para x.,, maiores que 0,99.

A Figura 4.6 mostra os dados simulados e o resultado do modelo para cada
composi¢do de benzeno na alimentacio. E possivel observar que o modelo utilizado
caracteriza bem os dados simulados, principalmente para os valores de especificagdo de
produto mais elevados. Esta observagao ¢ validada a partir dos coeficientes de correlagao
entre as curvas e os dados simulados, na Tabela 4.8. Com exce¢do da primeira curva, que
corresponde a menor fra¢do de benzeno, todas as demais apresentaram R? maiores que 0,99.
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Figura 4.6: Comparagdo entre os dados simulados e as curvas do modelo Qx/F = Qr/F(x..p, z5) para
Fr=11.000 kg/h.
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Tabela 4.8: Correlagdo dos dados simulados com o modelo Qr/F = Qr/F(X.s, z5) para Frz=11.000

kg/h.

Zg R?
0,45 0,9821
0,51 0,9982
0,55 0,9982
0,59 0,9960
0,63 0,9936

4.1.2.3 Energia como fungao de X.sp, Zg € zt

Apds mapeada a energia requerida em funcdo de duas varidveis independentes, a
mesma analise pode ser feita para avaliar o impacto do tolueno na corrente de alimentagao.
Com isso, ¢ possivel caracterizar o consumo energético da separacdo em fun¢do das trés
principais varidveis do processo BTX, as composi¢des de benzeno e tolueno na carga, ¢ a
especificagdo do principal produto, conforme Equagao 4.10.

%:%(xm,zg,zT) (4.10)

Como as fragdes dos diferentes componentes na alimentacdo ndo sdo totalmente
independentes e como originalmente, devido a restri¢des do simulador, alterou-se a vazao de
cada componente na simulacdo para a gera¢ao de dados, para facilitar o ajuste dos modelos, a
Equagao 4.9, obtida anteriormente, foi reescrita multiplicando-se ambos os lados pela vazao
total F, Equacdo 4.11. Uma vez que apenas as vazdes de benzeno e tolueno estdo sendo
avaliadas, a vazao de alimentacdo pode definida como a soma destas duas parcelas com um
termo constante, F, dado pela soma dos demais componentes nesta corrente, como mostra a
Equagao 4.12. Com estas alteracdes, o consumo de energia pode ser reescrito em fungao
apenas de variaveis independentes e pardmetros pela Equagado 4.13.

QR:a.F+b.x€_Yp.FB+c.FB+d.F.( 1_1x ) (4.11)
esp
F=F+F +F, (4.12)
QR:a.(F0+FB+FT)+b.xmp.FB+c.FB+d.(F0+FB+FT).(l_lx ) (4.13)
esp

Este equacionamento foi utilizado como base para avaliar o impacto das diferentes
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vazdes de tolueno no modelo. A Figura 4.7 mostra os dados gerados via simulacdo para a
demanda de energia em funcdo da especificagdo de produto, x., € vazdo de benzeno na
alimentacdo, Fj, para diferentes vazoes de tolueno nesta corrente, F'r. A medida que Fr
aumenta, na figura no sentido do sentido positivo no eixo vertical, nota-se o deslocamento da
superficie no sentido do aumento do consumo de energia.

15000

B

Figura 4.7: Dados simulados para O a partir da variagao de x.,, € F, para diferentes Fr.

Na Tabela 4.9 sao mostrados os valores dos quatro parametros ajustados para cada
uma das vazdes de tolueno. A partir destas condigdes distintas € possivel avaliar o impacto de
Fr no modelo e, com isso, propor uma nova equacdo que contemple esta variavel
independente adicional. Nesta tabela, é possivel notar que, como esperado, os parametros
encontrados para o sistema com Fr igual a 11.000 kg/h, sdo semelhantes aos verificados
anteriormente para o ajuste do consumo especifico de energia pela carga, Qp/F, como
mostrado na Tabela 4.7 na secao 4.1.2.2.

A dependéncia dos quatro pardmetros em funcao da vazao de tolueno ¢ observada
mais claramente na Figura 4.8, onde ¢ feita a comparacdo da alteracdo percentual em relacdo
ao primeiro valor, correspondente a menor vazdo de tolueno. E possivel perceber que em
termos percentuais todos os parametros sdo afetados com magnitude semelhante pela variavel
adicional. A maior varia¢ao acontece em b e ¢, com cerca de 1,2 vezes o valor original.

Tabela 4.9: Parametros do modelo Or = Or(x.s,F ) para diferentes valores de Fr.

Vazao de Tolueno (Fr) (kg/h)

Parametro
8.000 9.000 10.000 11.000 12.000 13.000

a 9,344E-2 | 9,475E-2 | 9,672E-2 | 9,894E-2 | 1,016E-1 | 1,033E-1
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Vazio de Tolueno (Fr) (kg/h)
Parametro
8.000 9.000 10.000 11.000 12.000 13.000
b 4,972E-1 | 4,752E-1 | 4,574E-1 | 4,402E-1 | 4,215E-1 | 4,072E-1
c -4,718E-1 | -4,501E-1 | -4,341E-1 | -4,193E-1 | -4,046E-1 | -3,914E-1
d 1,640E-5 | 1,607E-5 | 1,581E-5 | 1,554E-5 | 1,539E-5 | 1,497E-5
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Figura 4.8: Variacdo dos parametros a, b, ¢ e d para Qr = Qr(X.s,F5) em fungdo de Fr.

Estes parametros podem ser representados por uma equacao linear da mesma forma
como visto anteriormente nas Equagdes 4.6 ¢ 4.7. A Tabela 4.10 mostra os valores dos
coeficientes a’ ¢ b’ obtidos pelo ajuste linear para cada parAmetro. A partir do R? elevado,
conclui-se que uma reta pode ser utilizada para representar estes parametros. Dada esta
caracteristica linear, a Equac¢do 4.11 pode ser modificada com a substituicdo de cada
parametro pela sua representagdo linear equivalente. Além disso, para que seja possivel obter
o calculo do consumo especifico de energia, Qp/F, a partir desta equacdo, o termo
independente F'r ¢ escrito em fungdo da vazao total F, e assim chega-se a Equagao 4.14.

Tabela 4.10: Parametros a' e b’ para o ajuste linear de a, b, ¢ ¢ d para diferentes valores de F'r.

Parametro a' b' R?
a 7,650E-2 | 2,059E-6 0,9915
b 6,383E-1 | -1,795E-5 0,9968
c -5,945E-1 | 1,581E-5 0,9928
d 1,853E-5 |-2,703E-10 | 0,9883
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A Equagdo 4.14 descreve com precisdo o consumo de energia em funcdo das trés
variaveis independentes. Este modelo, no entanto, possui um numero elevado de parametros
que poderiam dificultar o ajuste com dados do processo real. Com o objetivo de simplifica-lo,
apenas a dependéncia do parametro a com a vazao de tolueno pode ser levada em conta. Desta
forma a Equacgdo 4.14 ¢ reduzida a Equacdo 4.15, com cinco parametros, {a, b, c, d, e}. Ela
permite o céalculo da energia requerida levando-se em conta as vazdes de benzeno e tolueno na
corrente de alimentagao.

Or=a.F+b.x

esp

FytcFy+dFo+eF. ( ) (4.15)

1 — X,

A Figura 4.9 mostra a comparagdo destes dois modelos para Or em fungdo de x.,, € F
com Frigual a 11.000 kg/h. Para facilitar a visualizacdo, o eixo vertical ¢ mostrado em escala
logaritmica. A fun¢do com oito parametros ¢ representada pela superficie cinza, enquanto que
a colorida ¢ tem cinco parametros. Percebe-se que a maior discrepancia ocorre para valores
baixos de especificagdo de produto. Para valores proximos a 0,99, regido de trabalho do
processo real, os resultados tornam-se equivalentes como mostra a Figura 4.10.

15000

20000

0.99
086 4 o3

LR 087 25000

. 0.84
“esp PH

Figura 4.9: Dados simulados (pontos pretos) e modelos de 8 parametros (cinza) e 5 (colorido)
para Qr= Qr(Xes, F'5, Fr) com Fr=11.000 kg/h.
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Figura 4.10: Detalhe da Figura 4.9 para x.,, maior que 0,994.

Depois de obtido o modelo para o célculo da energia requerida em funcao das trés
variaveis independentes, x.,, F € Fr, na Equacdo 4.15, é possivel representd-lo de forma
equivalente, sem alteragdo nos parametros, em fungdo da carga total, F. Para isso, pode-se
dividir ambos os lados por esta varidvel, chegando-se a Equacdo 4.16. Esta equacdo ¢
representada agora em funcdo da especificagdo de produto, e composi¢do de benzeno e
tolueno na carga, variaveis X., zz € zr, respectivamente, todas dadas em fragdes massicas.

A Equagdo 4.16 permite o céalculo da energia requerida tedrica para o processo B7X,
conhecendo-se as caracteristica dos principais componentes na corrente de alimentacdo, e
determinando-se a especificagdo de produto desejada. A Tabela 4.11 apresenta os parametros
finais encontrados para este modelo apds ajuste via minimizac¢ao do erro quadratico.

Or e
—=a+bx,, zptczytdz | ———

Iz - - (4.16)

esp

Tabela 4.11: Pardmetros do modelo Or/F = Qp/F(Xesp, Zs, Z1).

Parametro Valor
a 4,758E-02
b 4,492E-01
c -3,775E-01
d 8,698E-02
e 1,564E-05
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4.2 Calculo da Eficiéncia Energética

A partir do equacionamento da energia tedrica para atingir uma dada separagdo, ¢é
possivel utilizar as curvas de operagdo como métrica de desempenho do processo de
separagdo. De posse da demanda energética requerida para condi¢do atual de operacdo, pode-
se atuar no processo para que a condi¢ao o6tima seja alcancgada.

Para que o acompanhamento do desempenho processo seja feito, € possivel propor o
calculo de eficiéncia energética conforme Equacdo 4.17. Nela, a energia atual, ou real, ¢
obtida via calculo do consumo real, como por exemplo através da vazdo de vapor no
refervedor, enquanto que a requerida é calculada pelas curvas de operagdo. A medida que a
energia utilizada aproxima-se do valor 6timo, a eficiéncia energética do processo aumenta.
Valores menores que 100% indicam o desperdicio de energia associado normalmente a
superespecificagao dos produtos. Por outro lado, quando esse indice ¢ maior que 100%, ha um
indicativo de que as especifica¢des dos produtos ndo estdo sendo respeitadas.

_ Qyrequerido

.100°
Ooredl % (4.17)

Para avaliar as alteragdes no processo, as curvas de operagcdo desenvolvidas neste
estudo de caso foram aplicadas para validar as alteracdes nas condigdes operacionais em uma
unidade real. Apds alteragdes na fragdo de pesados na alimentacdo da unidade, testes visando
a redugdo no consumo de vapor na coluna foram realizados pelo pessoal de operagdo. Com a
reducdo na energia utilizada, houve redu¢do no grau de superespecificagdo do produto de
topo. Apo6s algum periodo nesta situacdo, as condi¢des originais de operagdo foram
retomadas. Maiores detalhes sobre a motivagdo para a alteracdo nas condi¢des operacionais
no processo estdo disponiveis em KORNELIUS (2011).

Estes dois periodos distintos sdo referenciadas como C;, para a configuragao original,
e C; para a modificada. As condigdes operacionais para as duas situagdes sdo apresentadas na
Tabela 4.12.

Tabela 4.12: Propriedades médias para os periodos C; e C..

Propriedade C C;

Vazdo Carga (kg/h) 39.355 41.084

Composi¢ao Carga (% 54,32; 25,99; 54,16; 25,98;
massico B;T;X) 16,53 16,50

Composig¢do Produto (%

. 99,96 99,93
massico Benzeno)

Vazdo Vapor (t/h) 12,35 9,864
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Propriedade C C;

Vazdo de Refluxo (kg/h) 58.160 47.298

Nota-se uma leve alteracdo na composi¢ao da alimentagdo, 0,3% a menos na fracao de
benzeno, e um aumento de cerca de 4% na vazao total no segundo periodo, 41 t/h ante 39 t/h.
Além disso, percebe-se uma reducao significativa no consumo de vapor na torre, de 12,3 para
9,86 t/h, na segunda condi¢do. Esta atuagdo resultou em uma redugdo no refluxo da coluna de
58,2 para 47,3 t/h, diminuindo a concentracao massica de benzeno no produto de 99,96% para
cerca de 99,93% em valores médios.

4.2.1 Calculo da energia consumida

Para o calculo da energia utilizada no sistema real, o consumo de vapor no refervedor
da coluna foi avaliado. Para isso assumiu-se que a troca térmica entre o vapor ¢ o liquido de
fundo da coluna dé-se inteiramente pelo calor latente do vapor. Desta forma, o calor
adicionado ao sistema pelo refervedor pode ser calculada diretamente pela Equagdo 4.18.
Nesta equacdo, o calor latente, A, pode ser obtido a partir da diferenca de entalpia entre as
fases vapor e liquida na sua condicao de pressdo e temperatura, consideragdo que fornece o
valor de 513 Mcal por tonelada de vapor.

Qr=mA (4.18)

Os valores médios para as duas condi¢des € o consumo energético equivalente sao
mostrados na Tabela 4.13. Nota-se que para o segundo periodo houve uma redugdo
significativa na energia consumida pelo refervedor. Avaliando-se o consumo especifico em
relacdo a carga, chega-se a uma reducao de 23% no periodo de operagdo com menor vazao de
vapor, C..

Tabela 4.13: Consumo de energia no processo para os periodos C; e C..

Propriedade C C;
Vazdo vapor (t/h) 12,35 9,864
A vapor (Mcal/t) 513,1 513,1
Ok real (Mcal/h) 6.337 5.061

QOrreal/F (Mcal/kg) 0,1609 0,1232

4.2.2 Calculo da energia requerida

A partir do equacionamento proposto para o calculo da energia requerida na Equacao
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4.16, ¢ possivel calcular o valor 6timo para o processo para as duas condi¢des avaliadas. Para
isso, sdo utilizados os valores médios no periodo para a composi¢ao de benzeno e tolueno na
alimentacdo, conhecendo-se o valor da especificagdo do aromdtico mais leve na corrente
lateral, igual a 0,999. Estas sdo as variaveis independentes utilizadas no modelo. Além delas, a
vazdo total de carga também ¢ usada.

As variaveis utilizadas no calculo das duas condi¢des sao mostradas na Tabela 4.14,
nas unidades requeridas pelo modelo. Esta tabela mostra os resultados calculados para a
demanda energética requerida, juntamente com a vazao de vapor equivalente. A partir de uma
alteracdo na composicdo de benzeno na carga de cerca de 0,3%, € um aumento de 4% na
vazao total, no segundo momento, o modelo de energia requerida fornece uma demanda
tedrica de energia de 0,1246 Mcal/kg, para C,, e 0,1244 Mcal/kg para C.. Este consumo de
energia poderia ser suprido por vazdes equivalentes de vapor no refervedor de 9,56 e 9,96 t/h,
respectivamente.

Tabela 4.14: Energia requerida para os periodos C; e C..

Propriedade C, C,
Xesp 0,9990 0,9990
Zg 0,5432 0,5416
Zr 0,2599 0,2598
Or/F(Mcal/kg) 0,1246 0,1244
Or(Mcal/h) 4.904 5.113
Vapor Equivalente (t/h) 9,556 9,964

4.2.3 Calculo da eficiéncia energética do processo

Apo6s determinada a condi¢do de consumo de energia do processo real, ¢ possivel
calcular a sua eficiéncia energética a partir da comparacdo com a métrica de desempenho dada
pelo modelo.

A Tabela 4.15 apresenta a eficiéncia energética para a coluna BTX para as duas
condi¢des operacionais, operacao normal (C;), e operagdo com menor vazdo de vapor (C,). A
partir da demanda tedrica calculada, chega-se a uma eficiéncia de 77% para a condi¢ao
original do processo. Apos a redugdo na vazdo de vapor utilizada, C>, esse indice alcangou
101%, caracterizando uma opera¢ao muito préxima do limite 6timo.

A Figura 4.11 mostra a evolugdo deste indicador para o processo B7X ao longo do
tempo. E possivel observar claramente o aumento no desempenho energético da unidade a
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partir da redug@o no consumo de vapor.

Tabela 4.15: Eficiéncia energética do processo para os periodos C; e Co.

Propriedade G (0}
Or/F real (Mcal/kg) 0,1609 0,1232
Or/F requerido (Mcal/kg) 0,1246 0,1244
Eficiéncia energética (%) 77,4 101
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Figura 4.11: Eficiéncia energética do processo BTX.

E importante salientar que a eficiéncia acima de 100% indicaria que a energia utilizada
¢ menor que a requerida calculada. No entanto, esta condigdo pode estar associada com a
perda de produto nobre na corrente de fundo da coluna. Neste caso, apesar de energeticamente
a coluna operar de forma satisfatoria, as especificacdes das duas correntes de produto podem
ndo estar sendo respeitadas. Além disso existem uma série incertezas no calculo da energia
requerida, como consideragdes de eficiéncia feitas durante a modelagem do sistema, bem
como aos erros de medida no processo. Outra ressalva deve ser feita com relagdo a
indisponibilidade da medida de dgua na carga. Este componente facilita a separagao ao formar
um azeotropo com o benzeno, e quando em maior quantidade, reduz a necessidade de energia.

Considerando-se a condi¢do original de operagdo do processo, conclui-se que ¢
possivel reduzir o consumo de energia em cerca de 25% mantendo-se o produto de topo na
especificagdo. Esta nova filosofia operacional traz uma série de beneficios ao sistema, com a
reducdo das vazdes internas da torre e a preservagdo dos equipamentos. Além disso, diminui-
se o grau de superespecificagdo dos produtos, aumentando a sua vazdo a partir da
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incorporagdo de contaminantes até a especificacdo. A possibilidade de operacao nesta nova
condi¢do ¢ validada pelo método apresentado.

4.2.4 Energia minima via método de Underwood

Para exemplificar a utilizagdo de um método tradicional para o célculo da energia
minima, o equacionamento proposto por Underwood (1948) pode ser utilizado. Com ele, ¢
possivel calcular a energia minima teodrica para a separacdo de uma mistura em uma coluna
hipotética com niimero infinito de estagios. Para a aplicagdo deste método no sistema BTYX,
apenas os trés componentes principais da mistura, benzeno, tolueno e xileno, sao
considerados, ¢ a formagdo de azeOtropo entre a 4gua e o aromatico mais leve ¢
negligenciada. Para esta avaliacdo, sdo utilizados as variaveis em base molar, como requerido
pelo método, diferentemente das grandezas utilizadas anteriormente.

A Tabela 4.16 mostra os parametros utilizados para o calculo da energia minima nas

duas condigdes operacionais, operagao normal (C;), € operagdo com menor vazao de vapor
(C5), conforme explicado anteriormente.

Tabela 4.16: Propriedades do sistema BTX para o calculo das raizes de Underwood.

Componente K; Qi z; (molar) C; | z; (molar) C;
Benzeno 1,630 2,319 0,6136 0,6132
Tolueno 0,7030 1,000 0,2489 0,2494
Xileno 0,3040 0,4324 0,1374 0,1375

As constantes de equilibrio dos componentes, K;, sdo os valores médios em cada
estdgio de equilibrio obtidos via simulacdo. A volatilidade relativa, a;, por sua vez, €
determinada em relacdo ao componente chave pesado, neste caso, o tolueno. Como visto
anteriormente, o valor da raiz de Underwood deve estar entre a volatilidade relativa dos
componentes chave leve e pesado, neste caso o benzeno e o tolueno, respectivamente, e estes
valores impdem os limites para a solugdo do calculo iterativo.

Os valores calculados por este método sdo mostrados na Tabela 4.17. A partir de uma
carga totalmente liquida, ou seja, ¢ = 1, o termo no lado esquerdo da Equacdo 2.29 ¢ nulo e
por meio do calculo iterativo, o valor encontrado para a raiz ¢ 1,207 para as duas situagoes, C;
e C,. Com este valor pode-se calcular a vazao minima que deve ser vaporizada na coluna
conforme Equagdo 2.30. E importante salientar que para este calculo, a vazdo de destilado, D,
foi obtida via simulagdo para as duas condigoes.

Para se atingir a especificagdo de produto de topo requerida, o valor da vazao
vaporizada calculado via equacdes de Underwood seria de 588 kgmol/h para C,, e 614
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kgmol/h para C.. A partir da entalpia de vaporizagao da corrente de fundo de 7,98 kcal/mol,
obtido via simulagdo, estes valores podem ser representados em termos de energia,
correspondendo a 4.696 e 4.900 Mcal/h para as duas situagdes, respectivamente.

Tabela 4.17: Resultado do método de Underwood para C; e C..

Propriedade C; G
xp (mol) 0,999 0,999
D (kgmol/h) 282,8 295,0
I-¢9) 0 0
0 1,207 1,207
Vinin (kgmol/h) 588,4 614,0
Or (Mcal/h) 4.696 4.900

Como esperado, os valores calculados via raizes de Underwood sdo menores que o0s
calculados pelas curvas de operagdo. Enquanto o modelo de energia requerida fornece 4.904 e
5.113 Mcal/h, para C; e (>, respectivamente, os valores encontrados com o método sao de
4.696 e 4.900 Mcal/h para estas duas condi¢des. Esta discrepancia deve-se as consideragoes
do método, principalmente o nimero infinito de estagios. No entanto cabe salientar que apesar
das inumeras consideragdes, o valor encontrado pelo método de Underwood ¢ préoximo dos
reais ¢ este fato justifica a sua popularidade. E necessario destacar, no entanto, que no
processo real a formacgdo de azedtropo entre a agua e o benzeno facilita a separagdo desta
corrente da fracdo restante de aromaticos. Desta forma, a demanda de energia ¢ reduzida,
tornando o valor real mais proximo da energia minima calculada.

A mesma andlise pode ser feita a partir da metodologia proposta por HALVORSEN &
SKOGESTAD (2003a) para o calculo da energia minima via diagramas de vazao vaporizada
minima, V,.,. Como visto anteriormente, este método grafico ¢ baseado nas equacdes de
Underwood e por isso as mesmas consideracdes sdo feitas. Para se elaborar este diagrama
para um sistema ternario, trés pontos principais devem ser determinados, P Pic, € Psc. Os
dois primeiros correspondem aos picos do diagrama onde ndo ha a distribuigdo dos
componentes, enquanto que o terceiro ponto ¢ o vale do diagrama, no qual ocorre a
distribuicdo de B entre os produtos de topo e fundo da coluna. Além disso, sdo determinados
os pontos da solucao trivial, onde D = 0 e ndo ha separacao (Py), e onde todos os componentes
sao recuperados no topo, D = F (P)).

A Tabela 4.18 mostra os pontos calculados para o sistema B7X. Como as condi¢des de
composi¢ao de carga sdao similares para as duas condigdes de consumo de vapor, a fim de
exemplificar a utilizagdo da metodologia, apenas os pontos do diagrama para C; sao
apresentados. A caracterizacdo do sistema real para os pontos C; e C,, também ¢ mostrada
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nesta tabela. Para este levantamento, a vazao de destilado D ¢ dada em fun¢ao da composigao
e vazdo de carga. A vazdo vaporizada V, é dada pelo consumo de vapor do processo real,
conhecendo-se a entalpia de vaporizagao da corrente de fundo e a qualidade do vapor
utilizado.

Tabela 4.18: Pontos do diagrama V,;, do processo BTX.

Ponto D/F V/F
Pig 0,6136 1,280
Pic 0,6885 0,9178
Ppc 0,8626 1,252
Py 0 0
P, 1 0

C 0,6136 1,724
(@) 0,6132 1,319

A partir destas informacgdes ¢ possivel montar o diagrama de V., conforme Figura
4.12. Esta representagdo mostra as condi¢des de consumo minimo de energia para diferentes
combinacdes das recuperagdes dos produtos, benzeno, tolueno e xileno. Qualquer ponto
acima da curva de Vi, (Py— Pis — Pic— Psc — P)), representa o consumo de energia maior que
o minimo. Com os pontos C; ¢ C,, ¢ possivel observar a grande redu¢ao no consumo de
energia no segundo momento. Em termos percentuais o consumo passou de 53% maior que a
energia minima prevista, no primeiro caso, para 3% maior no segundo. Nota-se que nesta
situacdo, a opera¢do da unidade aproximou-se bastante da condi¢do de minima energia.
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Figura 4.12: Diagrama V,,;, do processo BTX e caracterizac@o do sistema real para C; e C..
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Capitulo 5

Estratégias de Controle Utilizando a Energia
Requerida para a Separacao

A partir da definicdo da eficiéncia energética como métrica de desempenho de um
processo de separacdo, ¢ possivel utilizar-se este indicador em diferentes estratégias de
controle visando a operacdo do processo em condi¢des proximas as do ponto de méaxima
eficiéncia. Com a utilizagdo desta variavel, ha uma alteragdo significativa na filosofia de
controle do processo, uma vez que além das condicdes de producdo normalmente
acompanhadas, como vazdo e qualidade dos produtos, a efetividade da energia utilizada
também passa a ser considerada.

Para que fosse possivel avaliar o emprego deste indicador em estratégias de controle,
uma simula¢do dindmica do processo BTX foi desenvolvida na ferramenta Aspen Dynamics®.
A partir desta simulagdo, duas diferentes alternativas foram avaliadas, uma mais simples
considerando a configuracdo atual com apenas uma varidvel controlada, e outra onde a
eficiéncia energética ¢ utilizada em conjunto com um controle de composi¢do no topo da
coluna.

Nestes exemplos, a energia tedrica requerida para a separacdo ¢ obtida a partir dos
modelos para as curvas de operacdo obtidas anteriormente. A proposta de utilizagdo da
eficiéncia como variavel de controle aqui apresentada, no entanto, pode ser empregada
também para outros indicadores de energia ou parametros operacionais como, por exemplo, as
composi¢des de produto.

5.1 Simulacao Dinamica

A Figura 5.1 apresenta a simulacdo dinamica do processo B7X implementada no
simulador dindmico Aspen Dynamics®. Foram configurados controladores para as mesmas
varidveis existentes no processo real para a torre € o vaso de acumulo. Na torre, o nivel de
fundo ¢ controlado pela malha L/C-2, que atua na retirada de produto de fundo. No topo da
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coluna a diferenga de temperatura ¢ mantida pelo controlador 7DIC-3, que atua na retirada
lateral de produto. Para facilitar o controle do processo na simulagdo, um controlador
adicional foi configurado para manter a temperatura da corrente de topo apos o condensador,
TIC-6. Esta malha evita o resfriamento excessivo do refluxo da coluna durante a inicializacao
da simulagdo e garante que a corrente de saida esteja na condi¢do de liquido subresfriado.
Além disso, outras duas caracteristicas foram alteradas, com a substitui¢do da malha de vazao
de vapor, existente no processo real, por um controle de carga térmica, DIC-1, ¢ a adi¢ao de
um controle de pressao na coluna, PIC-35.

No vaso de acimulo de topo, trés malhas sdo utilizadas. A pressdo ¢ controlada pela
retirada de produto vaporizado, PIC-7, enquanto que os niveis das fases organica e liquida,
sdo garantidas pelos controladores LIC-4 e LIC-8, respectivamente.

Q‘Iﬁ

o
TDIC3
FUNDO o

Figura 5.1: Simulagdo dinAmica da coluna BTX implementada em Aspen Dynamics®

Para avaliar o comportamento dinamico do sistema B7X, as mesmas condi¢des da
simulacdo estaciondria, apresentadas no capitulo 3, nas Tabelas 3.1 a 3.6, foram utilizadas.
Para caracterizar a simulacdo dindmica, no entanto, algumas propriedades adicionais
relacionadas a geometria dos equipamentos foram definidas. Os valores utilizados na
simulagdo para a coluna, o condensador de topo, e o vaso de acimulo, sdo mostrados nas
Tabelas 5.1 a 5.3, respectivamente.
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Tabela 5.1: Especificagdes da coluna de destilacao.

Propriedade Valor

Tipo de transferéncia de calor

calor constante
no refervedor

Formato reservatorio semiesférico
Altura reservatorio 1,5m
Diametro reservatorio 24 m

Condigdo inicial de fragdo de

liquido 0.6
Tipo de prato prato simples
Didmetro do prato 2,4 m
Espagamento entre os pratos 0,6 m
Altura do vertedouro 0,051 m
Lw/D 0,7267
Area ativa do prato 90 %

Tabela 5.2: Especificacdo do permutador de topo.

Propriedade Valor

Tipo de transferéncia de

calor constante
calor

Tabela 5.3: Especificacdo do vaso de acumulo.

Propriedade Valor
Tipo horizontal
Formato topo semiesférico
Comprimento 5,1m
Diametro 1,9m
Condigdo inicial de fragdo de
. 0,56
liquido




64 5. ESTRATEGIAS DE CONTROLE UTILIZANDO A ENERGIA REQUERIDA PARA A SEPARACAO

As sintonias utilizada nos principais controladores da simulagdo, assim como os
valores de setpoint, sdo apresentados na Tabela 5.4. O algoritmo de célculo da agdo de
controle utilizado ¢ do tipo paralelo onde as ac¢des dos termos proporcional, integral e
derivativo sdo somadas independentemente. Nela sdo definidas o ganho proporcional Kp em
%, e as constantes de tempo integral e derivativo, 7; e T)p, respectivamente. Para a simulagdo
em questdo, foram configurados controladores com agdo proporcional e integral ajustados
heuristicamente.

Tabela 5.4: Sintonias dos controladores utilizados na simulag¢do dindmica.

Controlador SpP K» T\ (min)
DIC-1 6.300 Mcal/h 5 1
LIC-2 50 % 2,5 6
TDIC-3 11 °C 14 5
LIC-4 50 % 6,5 7,7
PIC-5 1,1 bar 31 2,7

5.2 Utilizacao da Energia Requerida

A estratégia de controle original do processo, apresentada anteriormente no capitulo 3
deste trabalho, utiliza apenas um dos dois graus de liberdade disponiveis para controlar a
composi¢ao dos produtos. Enquanto que a composi¢ao de topo ¢ mantida a partir do controle
do diferencial de temperatura, na secao superior da coluna, a temperatura de fundo ¢ mantida
manualmente pela manipulagdo da vazao de vapor no refervedor.

Para que seja possivel a utilizagdo da energia requerida no controle da unidade, um
bloco de céalculo pode ser implementado com o equacionamento proposto neste trabalho. A
Figura 5.2 ilustra uma das alternativas para a otimiza¢do do processo. Nesta configuragdo, o
bloco de calculo, referenciado por Qr na figura, atua como feedforward utilizando as
informagdes da corrente de alimentacao para calcular a condi¢do requerida de energia a partir
dos modelos das curvas de operagdo. Com isso o bloco calcula a energia requerida para que o
processo atinja a separacdo desejada no topo, neste exemplo igual a 0,999. Este calculo ¢
entdo utilizado como setpoint remoto de um controlador de carga térmica, DIC-1. Com esta
estratégia, a vazado de vapor passa a ser corrigida automaticamente em fun¢do das
caracteristicas da alimentagdo da unidade, otimizando a utilizacdo da energia. O controle do
diferencial de temperatura no topo, por sua vez, pode ser utilizado para atingir a separagao
desejada em funcao da energia fornecida ao refervedor.

A comparagdo da estratégia de controle proposta com a original pode ser feita a partir
da resposta da simulacdo a disturbios no processo. Para esta avaliagdo foram utilizados
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degraus de 10%, relativos ao valor original da simulacdo, em duas varidveis, a composi¢ao de
benzeno na alimentacdo, e vazao total desta corrente. Estas perturbagdes foram executadas em
ambas as direcdes, em degraus equivalentes a metade da amplitude total. A Figura 5.3 mostra
a sequéncia destes disturbios.

_____
Qr |+ o
____________________________________

Figura 5.2: Estratégia de controle da coluna BTX com bloco de energia requerida.
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Figura 5.3: Sequéncia de disturbios avaliados na simulagao.

Nesta avaliagdo trés estratégias de manuten¢do da carga térmica foram utilizadas,
constante igual ao valor inicial (C,), constante igual ao valor reduzido (C:), e corrigida pelo
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bloco de célculo (C;). A Figura 5.4 mostra o comportamento da composi¢cdo do produto de
topo frente as perturbagdes para os trés casos. A quantidade de energia utilizada em cada um
dos casos ¢ mostrada na Figura 5.5.
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Figura 5.4: Impacto dos disturbios no produto de topo para C; (xz;), C> (x52) € C; (x5;).
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Figura 5.5: Energia utilizada no refervedor para C; (Qr:), C>(QOrz) € C5(QOrs).

Na estratégia original (C;), com carga térmica elevada e produto superespecificado, a
composi¢ao do produto de topo € pouco alterada frente aos distirbios. Quando a quantidade
de energia ¢ reduzida e mantida constante em um patamar inferior, a composicao sofre um
forte impacto e o produto sai de especificagdo, para alteragdes na composicao e vazao total de
alimentagdo. E importante salientar que a resposta do sistema para a condi¢do original (C)),
explica a preferéncia na pratica pela utilizacdo de uma vazdo de vapor maior que a necessaria.
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Nesta condic¢do, ¢ possivel atender as especificagcdes de produto independente dos disturbios.

A partir da utilizagdo do bloco de calculo (Cj;), a energia requerida para a separacao
passa a ser corrigida automaticamente em resposta aos disturbios. Na medida em que a fracao
de benzeno aumenta na carga, uma quantidade maior de energia passa a ser requerida, ja que
este incremento deve ser recuperado no topo. O mesmo efeito ¢ gerado pelo aumento na
vazao total da corrente. Com estas corregdes, nota-se uma redugdo no impacto dos disturbios
na composi¢ao do produto de topo. No entanto, € possivel perceber que a reposta do bloco as
alteragcdes na composicao da carga € insuficiente para manter especificado o produto de topo.

A incapacidade desta estratégia em manter o controle da composi¢do de topo esta
associada principalmente com a utilizagdo do controlador de diferenca de temperatura. Como
visto anteriormente, a manutencdo de uma temperatura, na coluna ndo ¢ suficiente para
controlar a concentragdo de uma corrente em um sistema multicomponente. Como
consequéncia, tem-se que, mesmo com a definicdo correta do calor requerido pelo bloco de
calculo, o controle desta variavel ndo garante a composi¢do do produto de topo. Outro fator
que contribui para essa falta de acuracidade s3o as imprecisdes do modelo de energia
requerida. Como visto no capitulo 4, durante a identificacdo dos modelos, optou-se por
utilizar um niimero reduzido de parametros com o intuito de facilitar o ajuste com dados de
planta para outros processos. Esta alternativa reduziu obviamente a precisao do modelo.

A composicdo do benzeno na corrente de fundo da coluna para os trés casos ¢
apresentada na Figura 5.6. Para o sistema com a configuracao original (C;), a menor fracao de
benzeno ¢ obtida. Com uma menor quantidade de energia (C,) tem-se um aumento na fragao
deste componente. Nota-se também o impacto dos distirbios no processo nesta condigdo,
principalmente a partir da alteragdo na vazdo total de carga, impacto que ¢ diminuido na
configuragdo proposta (Cs).
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5.2.1 Estratégia alternativa

A fim de contornar as limitagdes impostas pela utilizacdo do diferencial de
temperatura para controlar a composi¢do de topo da coluna, uma configuracdo alternativa
pode ser utilizada em conjunto com o bloco de célculo proposto, como mostra a Figura 5.7.
Neste caso, um controlador de composigao, AIC-6, pode ser utilizado como malha externa da
malha de temperatura em uma estratégia cascata. Nesta configuragdo, a medida que a
composi¢do de topo afasta-se do valor de referéncia, o controlador de composi¢ao define o
valor de setpoint do diferencial de temperatura, e, com isso, altera a vazao de retirada de
produto. No fundo da coluna, o bloco de calculo QO utiliza as informacdes da alimentagao
para calcular a condicdo requerida de energia, da mesma forma que na estratégia anterior.

Para tornar este exemplo mais préximo do sistema real, um bloco foi configurado no
simulador dindmico para discretizar o sinal da andlise da corrente de topo. Com o tempo de
atualizagdo configurado em 15 minutos, o comportamento dos cromatografos em linha
utilizados na unidade real pode ser bem representado. Adicionalmente, um bloco de filtro foi
adicionado ao sinal do analisador para tornar mais suave as transigoes entre as analises.

Figura 5.7: Estratégia de controle da coluna BTX com de energia requerida e estratégia alternativa.

A Figura 5.8 mostra o comportamento das composi¢des de topo e fundo frente aos
disturbios na composi¢ao de alimentacao e vazao total (Figura 5.3) utilizando-se um setpoint
de 0,999 no AIC-6. Nota-se o bom desempenho alcancado pela atuacdo conjunta destes
controladores. Como a especificacdo de fundo ndo ¢ rigida, esta estratégia poderia ser
implementada para a operagdo da planta real.
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Figura 5.8: Impacto dos distirbios nos produtos de topo e fundo para a configuracao alternativa.

A partir da manuten¢do da composicdo de topo no valor de especificagdo, um
incremento na vazdo desta corrente pode ser obtido com a incorporacdo de inertes.
Comparando-se as vazdes de retirada para o caso original, com produto superespecificado, e
esta configuragdo alternativa, na simulagdo, tem-se um acréscimo médio de 10,5 kg/h, ou 92
t/ano, no segundo caso para este sistema.

Comparando-se esta configuragdo com outras opcdes comumente utilizadas, a
aplicagdo da eficiéncia energética em uma estratégia feedforward traz beneficios. Ao se
comparar com uma estratégia PID convencional com dois controladores de composi¢do, por
exemplo, esta estratégia tem a vantagem de ndo apresentar interacdo ja que ndo ha acdo
feedback no fundo da coluna. Além disso, a sua implementagdo ¢ mais simples que um
controlador preditivo multivariavel, uma vez que apenas um bloco de calculo precisa ser
configurado.

E importante salientar que esta estratégia ¢ possibilitada pela auséncia de uma
especificagdo rigida na composi¢do de fundo na coluna. Em um sistema onde as duas
correntes precisem ser especificadas, a eficiéncia energética pode ser utilizada em conjunto
com alguma alternativa de corre¢@o em linha do modelo.
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Capitulo 6

Conclusoes

No presente trabalho, uma nova metodologia para a otimizagdo da eficiéncia
energética em colunas de destilagdo foi proposta. A partir de uma simulagdo estacionaria de
um processo de separacdo, validada com dados do processo real, modelos empiricos de curvas
de operacao baseadas na energia requerida foram obtidos conforme Equagao 4.16.

Com a utilizagdo apenas da energia necessaria para alcancar a separacdo desejada,
ganhos financeiros e ambientais podem ser alcancados. A partir da redugdo das vazdes
internas, ¢ possivel aumentar a carga processada na torre. Outro beneficio ¢ o aumento da
vazdo de produto mediante a incorporacao de contaminantes até o limite de especificacao.
Como menos energia ¢ necessaria, as emissdes atmosféricas, oriundas da queima de
combustiveis fosseis, também podem ser reduzidas.

A partir dos modelos de energia requerida, foi possivel propor o indice de eficiéncia,
1, como métrica de desempenho para otimiza¢do de um processo de separagdo. Como a forma
funcional destas curvas ¢ determinada a partir de simulagdo rigorosa, a limitagdao das
simplificagdes dos métodos tradicionais, como niimero infinito de estagios e vazdes internas
constantes, ndo se aplica. Além disso, a ndo idealidade do processo ja ¢ levada em conta
diretamente pela simulacdo e a grande vantagem da utilizagdo dos modelos de curvas de

operacdo, em detrimento dos métodos tradicionais, estd associada a comparagdo com o
desempenho 6timo daquele sistema, e ndo ao de uma condi¢ao ideal.

Uma vez conhecida a forma de dependéncia deste modelo para um determinado tipo
de coluna de destilacdo, o seu ajuste pode ser feito a partir de dados de processo. Para isso, em
condigdes normais de operagdo, conhecidos a composicao das correntes de alimentacao e dos
produtos, para diferentes condi¢cdes de alimentagdo, o consumo de energia real pode ser
utilizado para corrigir o valor predito pelo modelo. Como poucos parametros sao utilizados,
este procedimento torna-se facilitado. Estas caracteristicas permitem que estas curvas sejam
utilizadas como ferramenta de otimizagdo empirica, sem a necessidade de um modelo do
processo.
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A metodologia proposta foi avaliada no estudo de caso de uma coluna de separagdo de
benzeno, tolueno e xileno (BTX). Para este processo, um modelo para o célculo da energia foi
desenvolvido. Este possui como entradas trés varidveis que caracterizam a corrente de
alimentagdo, as fragdes massicas de benzeno e tolueno, e a especificacdo desejada no produto
de topo. Com o modelo de energia requerida identificado para o processo BTX, duas
condi¢des operacionais distintas do processo real foram avaliadas com relagdo a sua
eficiéncia. A partir da redugdo na vazao de vapor no refervedor, foi possivel aumentar a
eficiéncia energética do processo de 75 para cerca de 100%, indicando a operagdo muito
proxima do ponto oOtimo. Estas duas condigdes foram avaliadas também com o
equacionamento proposto por Underwood para o calculo da minima vazdo de vapor
necessaria para a separagao.

A fim de avaliar a utiliza¢do energia requerida em estratégias de controle na coluna de
destilagdo, duas estruturas alternativas foram propostas. A partir de uma simulagdo dinamica
do processo, as diferentes configuracdes foram analisadas em resposta a distirbios na corrente
de alimentacdo. Com a utilizagdo de um bloco de calculo com o modelo obtido, a energia
requerida passa a ser atualizada automaticamente com as informacgdes da carga, reduzindo o
impacto dos distirbios nas composi¢des dos produtos.

A configuragdo do bloco de calculo em conjunto com a estratégia original de controle
do sistema BTX mostrou-se insuficiente para manter a especificagdo dos produtos. A
incapacidade desta estratégia estd associada principalmente a utilizacdo do controlador de
temperatura no topo, uma vez que o controle desta variavel ndo garante a composi¢cdo dos
produtos para um sistema multicomponente. Para contornar esta limitagdo, uma segunda
alternativa foi avaliada com a configuragdo de um controlador de composi¢ao em cascata com
a malha de diferencial de temperatura no topo. Esta estratégia apresentou melhor desempenho
entre com relacdo a configuracdo anterior. A utilizagdo do bloco de calculo permitiu que
apenas a energia requerida fosse utilizada, enquanto que o controle de composi¢dao garantiu a
especificagdo do produto nestas situagdes. Com esta configuracio, de acordo com os dados da
simulagdo, seria possivel obter um incremento na vazao desta corrente que chegaria a 92
t/ano, a partir da incorporagdo de inertes.

Comparando-se esta configuragdo com outras opgdes comumente utilizadas, a
aplicacdo da eficiéncia energética em uma estratégia feedforward traz beneficios, ja que nao
apresenta interagdo entre as varidveis, problema normalmente encontrado em estratégias com
dois controladores PID de composicao, por exemplo. Além disso, a sua implementagao ¢ mais
simples que um controlador preditivo multivariavel, j4 que apenas um bloco de calculo
estatico precisa ser configurado.

6.1 Sugestoes para Trabalhos Futuros

O aumento da eficiéncia energética em colunas de destilagdo ¢ um assunto bastante
amplo e que tem recebido cada vez mais atencdo na industria. Este trabalho apresenta uma
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nova metodologia para a otimizacdo de sistemas que encontram-se em operacdo a partir da
alteracdo das condi¢des operacionais. A partir desta proposta inicial uma série de estudos
podem ser desenvolvidos, entre elas:

1. Identificagdo dos modelos de energia requerida para outras colunas de destilagao,
como por exemplo unidades de processamento de gas natural;

2. Emprego da especificagdo dos dois produtos da coluna como variaveis de entrada
do modelo de energia requerida;

3. Extensdo da metodologia levando-se em conta um maior numero de variaveis
independentes para identificagdo do modelo de energia requerida. Além das
caracteristicas da corrente de alimentacdo, avaliadas neste trabalho, expressdes
mais abrangentes podem ser obtidas com a inclusdo da pressao da coluna, nimero
de pratos, vazao de refluxo, entre outros;

4. Implementacdo desta metodologia em um sistema real para otimizagcdo da
eficiéncia energética do processo. Para isso os parametros do modelo de energia
requerida podem ser ajustados com dados reais € um bloco de céalculo pode ser
configurado diretamente no sistema de controle.
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