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FARIAS NETO, GILVAN WANDERLEY. Modelagem, Simulac¢do e Controle do Processo
de Pressure Swing Distillation com Integracio Total para o Sistema Acetonitrila-Agua.

2023. 103 p. Tese (Doutorado em Engenharia Quimica) - Universidade Federal de Campina
Grande, Paraiba, 2023.

RESUMO

A mistura binaria formada por acetonitrila (MeCN) e dgua (H2O) apresenta um azeoétropo de
minimo altamente sensivel a varia¢des de pressdo, passivel de separacdo por Pressure Swing
Distillation (PSD). Esse processo ¢ considerado altamente eficiente em termos energéticos
devido as possibilidades de integracao térmica, em particular a integragao entre o condensador
e o reboiler das colunas, conhecida como integracdo total (Fully Heat-Integrated PSD —
FHIPSD); além disso, por ndo utilizar solvente (terceiro componente), ¢ apontado como um
processo ambientalmente amigavel. No entanto, apesar dos beneficios em economia de energia,
a integracao reduz a flexibilidade no controle do processo, o que pode resultar em flutuagdes
de pressdo na coluna de alta pressdo. Este estudo avalia o uso de um reboiler/condensador
parcialmente alagado e hot-vapor bypass como maneiras de recuperar um grau de liberdade no
processo. Foram avaliadas cinco estruturas de controle para FHIPSD, sendo uma sem o
controle da pressdo da coluna de alta pressao, trés utilizando configuragdes diferentes de hot-
vapor bypass e uma reboiler/condensador parcialmente alagado. O estudo analisou a
capacidade para controlar a pressdo da coluna de alta pressdo para distirbios na vazado e
composi¢ao de alimentagdo, avaliando também a capacidade de manter as especificagdes dos
produtos. Através dos resultados obtidos nas simulagdes utilizando o Aspen Plus Dynamics™,
foi possivel concluir que ambas as estratégias (reboiler/condensador parcialmente alagado e
hot-vapor bypass) promovem a recuperacao de um grau de liberdade que pode ser utilizando

de forma eficaz para o controle da pressao da coluna de alta pressao.

Palavras-chave: Pressure Swing Distillation, Mistura Azeotropica, Controle de Pressao, /ot-

vapor bypass, reboiler/condensador parcialmente alagado.



FARIAS NETO, GILVAN WANDERLEY. Modeling, Simulation and Control of the Fully
Heat-Integrated Pressure-Swing Distillation Process for Acetonitrile-Water System. 2023.

103 p. Tese (Doutorado em Engenharia Quimica) - Universidade Federal de Campina Grande,

Paraiba, 2023.

ABSTRACT

The binary mixture composed of acetonitrile (MeCN) and water (H>O) forms a minimum
azeotrope highly sensitive to pressure variations, suitable for separation through Pressure Swing
Distillation (PSD). This process is considered highly energy-efficient due to the possibilities of
thermal integration, particularly between the condenser and reboiler of the columns, known as
Fully Heat-Integrated PSD (FHIPSD); furthermore, as it does not use solvents, it is regarded as
an environmentally friendly process. However, despite the energy-saving benefits, integration
reduces process control flexibility, potentially leading to pressure fluctuations in the high-
pressure column. This study evaluates the use of a partially flooded reboiler/condenser and hot-
vapor bypass as means to regain a degree of freedom in the process. Five control structures for
FHIPSD were assessed, including one without high-pressure column pressure control, three
employing different hot-vapor bypass configurations, and one with a partially flooded
reboiler/condenser. The study analyzed the ability to control the high-pressure column pressure
under disturbances in feed flow rate and composition, also assessing the capacity to maintain
product specifications. Based on the results obtained through simulations using Aspen Plus
Dynamics™, it was concluded that both strategies (partially flooded reboiler/condenser and
hot-vapor bypass) effectively recover a degree of freedom that can be utilized for high-pressure

column pressure control.

Keywords: Pressure Swing Distillation, Azeotropic Mixing, Pressure Control, Hot-Vapor

Bypass, Partially Flooded Reboiler/Condenser.
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1.1 Contextualizacao

A acetonitrila ¢ um composto organico, de formula quimica CH3CN, também conhecida
como cianeto de metila (Methyl Cyanide - MeCN), incolor, volatil e inflamével. Sendo a muito
tempo utilizado em anélises quimicas, como espectrofotometria, por ser um solvente com
propriedades oticas e dielétricas favoraveis (O’DONNELL; AYRES; MANN, 1965); sua alta
constante dielétrica (37,5 a 20°C), baixo comprimento de onda de corte no UV (200 nm) e baixa
disponibilidade de protons contribuem para suas propriedades favoraveis (WALTER;
RAMALEY, 1973).

A primeira planta comercial de acrilonitrila foi idealizada pela Standard Oil of Ohio -
SOHIO (atualmente BP International) em 1960. Dessa forma, a rota de produgdo de ACN via
amoxidagdo do propileno (propeno) na presenga oxigénio e com catalizador heterogéneo ficou
conhecido como processo SOHIO (BRAZDIL, 2012).

O processo SOHIO utiliza um reator de leito fluidizado no qual propileno, amoénia e ar
entram em contato com um catalizador solido a 400 — 500°C e 50 — 200kPa de pressao
(GUPTA; AFSHARI, 2009). As reacdes que ocorrem reator de leito fluidizado sao altamente
exotérmicas, assim o as condi¢des de operacao do reator devem ser ajustadas para se obter uma
remocao do calor excedente e uma conversdo de propileno maior que 95%, com seletividade
de ACN proxima a 80% (CESPI et al., 2014). Os principais coprodutos sdo acetonitrila e
cianento de hidrogénio (HCN), nas proporg¢des de 0.3 kg MeCN / kg ACN e 0.1 kg HCN / kg
ACN, que podem ser recuperados, € usados em outras aplicacdes (BRAZDIL, 2012).

A corrente de produto do reator de leito fluidizado ¢ resfriada com agua, em
contracorrente, em uma torre de absor¢cdo na qual os gases como nitrogénio, mondxido de
carbono e didéxido de carbono sdo eliminados na corrente de off-gas, no fundo da coluna de
absor¢ao obtém-se a corrente contendo a solucdo de ACN e seus coprodutos. A solugdao de
ACN, vinda da absor¢ao, alimenta a coluna de recuperacao de acrilonitrila; obtendo no topo um
produto rico em ACN e HCN e na base da coluna um produto contendo H>O e MeCN. A ACN
passa ainda por mais duas colunas, a primeira ¢ a coluna de leves que remove o HCN, no topo,
e a segunda € a coluna de produto, onde a ACN ¢ obtida com a pureza desejada.

A corrente de base da coluna de recuperacao de acrilonitrila ¢ enviada para a coluna de
recuperagdo de acetonitrila, onde ¢ realizado a separagdo da acetonitrila bruta e da 4gua (H20),
essa separagdo ¢ limitada pela formac¢do de um azedtropo com uma composicao de 68 %mol de
MeCN em pressao de 1 atm. Portanto, para se obter MeCN com alta pureza (99.9%mol) ¢
necessario a realizagdo de uma etapa de purificacdo da acetonitrila bruta obtida no processo

SOHIO.
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A acetonitrila bruta ¢ uma substancia que ¢ composta por MeCN, H,O, HCN e algumas
impurezas. As impurezas mais comuns sdo ACN, 4cido acético, acetona, oxazole, piridina entre
outros compostos organicos. Existem varias formas de purificar a acetonitrila bruta, envolvendo
etapas reacionais para eliminacdo com solucdes de base forte, mas para se obter MeCN com
um elevado grau de pureza ¢ necessario a realizacdo de uma separacdo azeotrdpica. As
tecnologias de separacdo azeotrdpica comumente usadas sdo: destilacdo extrativa; pressure
swing; destilacdo azeotropica e processos envolvendo extragdo e destilagao juntos (LIANG et
al., 2014).

Pressure Swing Distillation (PSD) ¢ adequada para misturas azeotrdpicas que tem sua
composicao de azedtropo fortemente afetada pela pressdo, como no caso do MeCN-H>O. Um
tipico sistema de PSD ¢ geralmente constituido por duas colunas operando em diferentes
pressoes, a coluna de baixa pressao (Low-Pressure Column - LPC) e a coluna de alta pressao
(High-Pressure Column - HPC). A diferenca de pressdo entre as colunas pode permitir a
realizagdo de varios arranjos de integragdo térmica o que proporciona economia de energia,
encontra partida se tem o aumento da complexibilidade de controle do processo.

A integragdo térmica com maior potencial de ganho energético ¢ a utilizagdo do
overhead da HPC para fornecer energia para a LPC. Nessa configuracdo, o mesmo trocador de
calor funciona, simultaneamente, como reboiler da LPC e como condensador da HPC
(reboiler/condensador). Essa integra¢do térmica pode ocorrer de duas formas: 1) integragdo
total (Fully Heat-Integrated PSD — FHIPSD) — quando o calor fornecido para LPC ¢ igual ao
calor removido na HPC; 2) integragdo parcial (Partially Heat-Integrated PSD — PHIPSD) —
quando os calores sdo diferentes e se faz necessario a utilizagdo de um trocador de calor auxiliar
(fornecendo ou removendo energia).

A integracdo total resulta em uma economia significativa dos custos, mas proporciona
uma maior complexidade no controle da dindmica do processo (YU; WANG; XU, 2012). Essa
complexidade ocorre devido a perda de graus de liberdade no sistema de controle — o calor
adicionado no reboiler da LPC e o calor removido no condensador da HPC. Essas variaveis sao
geralmente utilizadas para controlar a temperatura do estagio sensivel da LPC e a pressao da
HPC, respectivamente.

A flutuagdo de pressdo da HPC torno o controle complexo, pois afeta a volatilidade
relativa e a temperatura de saturacao (LUYBEN; CHIEN, 2010). Em PSD, esse efeito pode ser

ainda mais grave, pois as misturas sdo necessariamente sensiveis a variacao de pressao.
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Para permitir o controle direto da pressdo da HPC ¢ adicionado um trocador de calor
auxiliar (reboiler ou condensador), ou seja, realizando uma integragdo parcial o que promove
um aumento do custo de investimento e de operacgao.

Estratégias corretivas, como compensagdao da temperatura pela pressdo, podem ser
usadas para minimizar o efeito da flutuacao de pressdao em PSD com integracao total. Por outro
lado, ndo controlar a pressdo torna o processo menos seguros € mais caro, pois € necessario que

0s equipamentos sejam projetados para suportar um aumento da pressao.

1.2 Contribuicoes e Objetivos

PSD ¢ processo considerado altamente eficiente em termos energéticos devido as
possibilidades de integragdo térmica, em particular a integragao entre o condensador e o reboiler
das colunas, conhecida como Fully Heat-Integrated PSD (FHIPSD); além de ser amigéavel do
ponto de vista ambiental.

Embora ofereca beneficios em termos de economia de energia, a integracdo reduz a
flexibilidade de controle do processo e, por consequéncia, permite flutuagdes de pressao na
coluna de alta pressao. Nesse sentido, o presente estudo investigou a viabilidade do uso de hot-
vapor bypass e reboiler/condensador parcialmente alagado como estratégias para restaurar o
grau de liberdade perdido.

Para a realizagdo desse estudo foi necessario desenvolver trés modelos distintos de
FHIPSD, sendo:

e FHIPSD convencional;
e FHIPSD com hot-vapor bypass;
e FHIPSD com reboiler/condensador parcialmente alagado.

O desenvolvimento dos dois tltimos modelos ja traz contribuigdes para a literatura, pois
nao foi encontrado nenhum trabalho modelando um FHIPSD com hot-vapo bypass ou com
reboiler/condensador parcialmente alagado.

Os modelos foram desenvolvidos utilizando Aspen Plus™ e exportados para o Aspen
Plus Dynamics™ onde foi avaliado a eficicia do uso dessas estratégias para o controle de
pressao da HPC para disturbios na vazao e composi¢ao de alimentagao.

Além de avaliar a eficacia do controle de pressao, o presente estudo também evidenciou

a importancia e o impacto do controle da pressdo da HPC para uma PSD totalmente acoplada.
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1.3 Organizacio da Tese

O Capitulo 2 desempenha o papel de oferecer uma revisiao bibliografica aprofundada
sobre os principais temas abordados no ambito desta tese. Ele estd subdividido em varias secdes,
comegando com uma introducdo que explora conceitos importantes relacionados aos processos
de separacdo. Em seguida, ¢ fornecida uma analise detalhada do processo de separacdo por
meio de PS. O capitulo também engloba uma revisdo abrangente da literatura relacionada a
PSD e, mais especificamente, a aplicacdo da PSD na separacao da mistura MeCN-H»O.

No Capitulo 3, ¢ dedicado espaco a apresentagdo e descricao da modelagem empregada,
incluindo uma validacdo da sele¢do do modelo termodindmico adotado. Adicionalmente, este
capitulo explana as estratégias relacionadas a utilizacdo de hot-vapor bypass e de
reboiler/condensador parcialmente alagado como alternativas para controlar a pressao na HPC
em um sistema FHIPSD.

Os resultados obtidos a partir da analise das cinco estruturas de controle investigadas
neste estudo sdo apresentados no Capitulo 4. Nesse sentido, sdo comparadas as eficiéncias das
estratégias de hot-vapor bypass e reboiler/condensador parcialmente alagado, a fim de
determinar qual delas ¢ a mais adequada para a situagdo em questao.

O Capitulo 5, por fim, encapsula as principais conclusdes derivadas deste estudo,

enquanto também sugere possiveis direcdes para pesquisas futuras na area.
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2.1 Introducao

Inicialmente precisamos introduzir alguns conceitos importantes relacionados aos
processos de separacdo. A técnica mais comum de separagdo envolve a criagdo de uma segunda
fase imiscivel, por meio de transferéncia de energia ou reducdo da pressdo (SEADER;
HENLEY; ROPER, 2011). Devido as caracteristicas intrinsecas das espécies quimicas presente
cada componente tende a se acumular em uma das fases, essas fases sao entdo separadas para
que novamente se possa criar uma segunda fase imiscivel. A medida que esse processo vai se
repetindo temos a concentracdo de componentes na fase na qual esse componente tem mais
afinidade.

A destilagdio ¢ um exemplo comumente utilizado dessa técnica. Para ilustrar,
consideremos uma mistura binaria composta por dois componentes. Um desses componentes €
altamente volatil, apresentando afinidade pela fase vapor, enquanto o outro ¢ menos volatil,
demonstrando maior afinidade pela fase liquida. Em cada estagio da coluna de destilagdo,
ocorre a formacao de duas fases distintas: liquido e vapor. O componente mais volatil tende a
concentrar-se na fase vapor, enquanto o menos volatil concentra-se na fase liquida. No entanto,
em casos em que a mistura possui pontos de ebulicdo ou volatilidade muito proximos, o
processo de destilagdo convencional ndo € vidvel, para separagdo com grau de pureza elabado,
pois as composic¢des tanto na fase liquida quanto na fase vapor se tornam proximas. A destilagao
convencional também ndo ¢ vidvel para separacdo de misturas que formam um ou mais
azeotropo.

A palavra grega azedtropo que se traduz como “ferver inalterada”, que significa que o
vapor e o liquido tém a mesma composi¢io (SWIETOSLAWSKI; RIDGWAY, 1963).
Portanto, no caso de misturas azeotrdpicas, os componentes da mistura tém a mesma
composi¢ao na fase liquida e na fase vapor, mesmo sendo componentes com pontos de ebuligao
distantes. Esse fendmeno ocorre devido a interagdo molecular entre os componentes. Um
exemplo interessante de uma mistura azeotropica ¢ o binario de MeCN e H2O. Sob a pressado
de 1 atm, a temperatura do azedtropo ¢ de 76,5 °C, e a composi¢do molar de MeCN ¢ de
aproximadamente 68%.

A interagdo molecular entre os componentes da mistura pode ser atrativa ou repulsiva,
o que resulta em diferentes comportamentos azeotropicos. Quando a interagdo € atrativa e as
moléculas estdo fortemente ligadas, ocorre a formacao de um azedtropo de méximo. Nesse caso,
a temperatura do azeotropo € maior do que a temperatura de saturagdo do componente menos
volatil puro. Por outro lado, quando a interagdo ¢ repulsiva e as moléculas estdo fracamente

ligadas, temos a formacao de um azeo6tropo de minimo. Aqui, a temperatura de formacdo do
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azedtropo ¢ menor do que a temperatura de saturacdo do componente mais volatil puro. Em
certos casos, se o efeito repulsivo for suficientemente grande, pode ocorrer a formagdo de uma
segunda fase liquida, resultando em misturas azeotrdpicas heterogéneas.

Para separagdo de misturas azeotropicos, como MeCN-H>O, tecnologias mais
complexas foram desenvolvidas, como destilagdo extrativa, PSD e destilagdo azeotrdpica
(LTIANG et al., 2014). Outras tecnologias de separagdo azeotrdpica podem ser usadas, como a
proposta por Yu et al. (2017) que faz uso de etapas de extracao e destilacao, conhecido como
processos hibridos.

A utilizacdo de PSD ¢ adequada para misturas azeotrdpicas que tem sua composicao de
azedtropo sensivel a alteragdo de pressao, como no caso do MeCN-H>0O. Um sistema pode ser
considerado sensivel a variagao de pressao quando a composi¢ao do azedtropo ¢ modificada no
minimo 5% com uma variacdo de pressdo moderada (SORENSEN, 2014). Além disso, PSD
permite a realiza¢do de varios arranjos de integracdo térmica o que proporciona economia de

energia e, consequentemente, menor emissao de COsz.

2.2 Pressure Swing Distillation

Para compreender o processo de PSD, tomemos como exemplo uma mistura binaria
azeotropica composta pelos componentes A e B, em que A ¢ o componente mais volatil e B ¢
o componente menos volatil. Essa mistura apresenta uma caracteristica importante para a
aplicacdo de PSD: seu ponto azeotropico € sensivel as variagdes de pressao. Isso significa que
a composicao do azedtropo sofre alteracdes com mudangas na pressao. Em alguns casos essa
sensibilidade ¢ suficiente para desfazer o azedtropo, como apresentado no trabalho de
BRITTON; NUTTING; HORSLEY (1943). Lei; Chen; Ding, (2005) apresentaram uma lista de
38 misturas binarias azeotropicas com essas caracteristicas, incluindo a mistura de MeCN-H,O.

Devido a sua sensibilidade a variacao de pressao, a mistura azeotropica A-B pode ser
separada por meio de PSD, que envolve o uso de duas colunas com pressdes de operagdo
distintas. A coluna operada em menor pressao ¢ denominada LPC, enquanto a coluna operada
em maior pressao ¢ chamada de HPC. Neste trabalho, o foco esta no modo de operagao continuo
do sistema de PSD, sendo importante mencionar que o processo pode ocorrer de trés formas:
batelada, semi-continua e continua.

O arranjo do trem de destilagao (LPC-HPC ou HPC-LPC) e a disposi¢do das correntes
de produto e reciclo dependem da concentragao da alimentagao, do tipo de azedtropo formado
(maximo ou minimo) e da diferenca de concentracdo entre os azeOtropos nas pressoes de

operacdo das colunas. Como a mistura MeCN-H>O forma um aze6tropo minimo, vamos
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explorar esse caso, mas o mesmo entendimento pode ser replicado para o caso do azedtropo
maximo.

Em um azeétropo de minimo, as correntes de destilado de ambas as colunas devem ter
composigdes proximas a composi¢cdo do azedtropo, uma vez que o topo da coluna ¢ onde se
tem as menores temperaturas, sendo utilizado para alimentar a outra coluna ou como reciclo do
processo. Por outro lado, as correntes de produtos de base das colunas devem ter composi¢des
proximas as dos componentes puros. Portanto, em uma PSD para a mistura MeCN-H»O, os
componentes puros serdo obtidos nas correntes de base das colunas, conforme mostrado na

Figura 2.1a.

%

a) b)

Figura 2.1 — Fluxograma convencional do processo de PSD para azeétropo: a) de minimo b) maximo.

Para determinar se o componente mais volatil (A) sera obtido puro na HPC ou na LPC,
¢ necessario ter um entendimento mais aprofundado do equilibrio liquido-vapor (ELV) do
sistema. O componente A serd obtido na base da HPC se a composi¢do do azedtropo na pressao
da LPC (Xaze,Lpc) for maior que a composi¢ao do azedtropo na pressao da HPC (Xaze,Lpc). Caso
contrario, se (Xaze,LPC < Xaze,HPC), O cOomponente A sera obtido na LPC, independentemente da
composicao de alimenta¢do e do arranjo do trem de destilagdo. Portanto, para um azedtropo de
minimo, a coluna na qual a pressdo de operacdo apresenta a menor concentragdo do azedtropo
¢ onde o componente mais volatil serd obtido. No caso da mistura MeCN-H»O, dentro da faixa
de pressoes avaliada (1 a 5 atm), a composic¢ao do azeotropo diminui @ medida que aumentamos
a pressdo, como ilustrado na Figura 2.2. Portanto, para essa faixa de pressdo, a MeCN sera

obtida na coluna de alta pressdo.
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Figura 2.2 — Diagrama x-y para o sistema MeCN-HO.

Existem dois tipos de arranjos para o trem de destilagdo na PSD: LPC-HPC, onde a
mistura binaria € alimentada na LPC e seu destilado alimenta a HPC, com o destilado da HPC
retornando para a LPC; e HPC-LPC, em que o binario ¢ alimentado na HPC, seu destilado
alimenta a LPC e o destilado desta retorna para a HPC. E importante ressaltar que a composigao
da alimentacdao pode inviabilizar o uso de alguns desses arranjos, conforme discutido por
WANG, CUI e ZHANG (2014). No entanto, para uma composicao de alimentacao entre Xaze,1 pc
€ Xaze,HPC, aMbOs 0s arranjos sao possiveis e uma andlise econdmica deve ser realizada para
definir o melhor arranjo para o trem de destilagao.

Para compreender melhor a relagcdo entre a composicdo de alimentagdo e o arranjo do
trem de destilacao (LPC-HPC e HPC-LPC), considere as curvas dos diagramas T-xy para um
azeotropo de minimo nas pressdes da LPC (Prec) e da HPC (Pupc), conforme mostrado na
Figura 2.3. Podemos observar que as curvas dos diagramas T-xy foram divididas em duas
regides: Heavy e Light. A regido Heavy representa a faixa de composi¢gdo menor do que a
composi¢ao do azedtropo na respectiva pressao, enquanto a regido Light abrange a faixa de

composi¢ao maior do que a do azedtropo.
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Figura 2.3 — Diagramas T-xy para uma mistura com azeétropo de minimo.

No caso em que XazeLPC > XazeHPC, Figura 2.3, para um arranjo do tipo LPC-HPC, a
composi¢ao de alimentagdo deve estar na regido Heavyrpc. Em outras palavras, a composi¢ao
de alimentac¢do deve ser menor do que Xaze,Lpc; Caso contrario, a separacao ndo serd viavel nesse
arranjo. Para a configuragdo HPC-LPC, a composi¢ao de alimentagdo deve estar na regido
Lightupc, 0 que implica que a composi¢do de alimentacdo deve ser maior do que Xazenpc. Por
outro lado, quando Xaze,Lpc < Xaze,Hpc € 0 arranjo ¢ LPC-HPC, a composi¢ao de alimentagao deve
estar na regido de Lightipc. Ja para o arranjo HPC-LPC, a composi¢ao de alimentacdo € restrita
a regido de Heavyupc.

No caso de um azedtropo de méaximo, o azedtropo tende a se formar na base das colunas,
onde as temperaturas sao mais elevadas. Nesse contexto, as correntes de produtos puros
correspondem aos fluxos de destilados, enquanto as correntes de base das colunas sdo as
correntes de reciclo, conforme mostrado na Figura 2.1b. Essas correntes de reciclo possuem
composigdes proximas as composi¢oes dos azedtropos nas respectivas pressoes das colunas a
montante.

A Figura 2.4 apresenta as curvas dos diagramas T-xy para um azedtropo de méaximo, e

que também foi dividido nas regides de Heavy e Light. Portanto, no caso de um arranjo LPC-
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HPC, a composi¢do de alimentacdo deve ser menor do que a composi¢do do azedtropo na
pressdo da LPC, ou seja, deve estar na regido HeavyLpc. Nesse sistema, o componente menos
volatil € obtido no destilado da LPC, enquanto o componente mais volatil ¢ obtido no destilado
da HPC. Por outro lado, a configuragio HPC-LPC requer uma composi¢ao de alimentagdo na
regido Lightipc. Quando a composicdo de alimentagdo estd entre os azedtropos, ambos os

arranjos sao viaveis.

Composigao (x,y)
00 01 02 03 04 05 06 07 08 09 10

aze,HPC

Temperatura (°C)

Composigao (x,y)

Figura 2.4 — Diagramas T-xy para uma mistura com aze6tropo de maximo.

A diferenga entre as pressdes de operacdo das colunas resulta em uma diferenca
significativa entre os perfis de temperatura das colunas, conforme mostrado na Figura 2.3 e
Figura 2.4. Essa diferenca de temperatura torna possivel a realizacdo de varias formas de
integragdo energética, permitindo a redu¢do do consumo de vapor e, consequentemente,
emissdo de dioxido de carbono. A integracdo térmica que utiliza o overhead da HPC para
fornecer energia para a LPC, conforme mostrado na Figura 2.5, ¢ a que possibilita a maior

economia energética.
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Figura 2.5 — Esquema de uma FHIPSD.

2.3 Revisao da Literatura de PSD

Devido a sua versatilidade, a PSD tem sido amplamente estudada e aplicada na industria.
Entre suas caracteristicas estdo a ndo utilizacao de solventes, um terceiro componente, 0 menor
impacto ambiental e a economia de energia por meio da integracdo térmica (LIANG et al.,
2017). Segundo LIANG et al. (2017), que realizaram uma revisao da literatura de PSD, o
primeiro trabalho a aplicar o efeito da pressdo em misturas azeotropicas para processos de
destilagdo azeotropica foi realizado por LEWIS (1928).

Na patente concedida a Warren K. Lewis em julho de 1928, ¢ proposto que componentes
puros de misturas azeotrdpicas sejam obtidos por meio de sucessivas destilacoes em condigdes
de pressao reguladas. LEWIS (1928) propde que o processo de desidratacao do alcool etilico
para obtencdo de élcool anidro seja realizado em duas colunas, sendo a segunda coluna
operando com pressdo reduzida e alimentada pelo destilado da primeira coluna. O etanol puro
¢ obtido como produto de base da segunda coluna. Portanto, a proposta de LEWIS (1928) ¢
semelhante a utilizada na PSD, embora nao aborde o uso de reciclo em sua proposta.

Em 1936, Babcock propds um processo de separagdo para uma mistura azeotropica de
dimetilamina e trimetilamina, utilizando duas colunas operando em pressdes distintas, onde o
destilado da segunda coluna ¢ alimentado a primeira, criando o reciclo do processo. Assim, o
layout proposto por BABCOCK (1936) ¢ o mesmo que hoje conhecemos como pressure swing

distillation.
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PRESSON, WU e SOCKELL (1982) propuseram um processo continuo para a
purificacdo de acetonitrila bruta, que ¢ um subproduto do processo de produgdo de acrilonitrila,
e possui uma composi¢cao massica de 52% de MeCN, 43,6% de H2O e impurezas residuais. A
proposta consiste em uma etapa preliminar para a remog¢ao das impurezas, seguida por uma
segunda etapa para a separagdo de MeCN e H>O. A segunda etapa envolve o uso de duas
colunas operando em diferentes pressoes, especificamente 3,4 psia e 50 psia. Essa patente
representa o primeiro registro encontrado na literatura consultada sobre o uso de PSD para a
separacao de MeCN-H»O.

O avango cientifico dos estudos tedricos e experimentais da termodinamica de equilibrio
possibilitou o desenvolvimento de modelos termodindmicos de equilibrio de fases, como o
modelo de Wilson (WILSON, 1964), o modelo NRTL (RENON; PRAUSNITZ, 1968) e o
modelo UNIQUAC (ABRAMS; PRAUSNITZ, 1975), capazes de representar adequadamente
os desvios da idealidade que ocorrem nos azedtropos. Ao mesmo tempo, o surgimento da
computacdo e o aumento da capacidade de célculo permitiram a solucdo de modelos
computacionais ¢ a realizagdo de simulagdes numéricas representativas por meio de
simuladores de processos. Como resultado, hd uma vasta literatura sobre modelagem e
simulac¢do de processos de destilagao. No entanto, o mesmo nao pode ser dito em relagdo a
PSD.

Um dos primeiros trabalhos de modelagem e simulac¢ao de PSD foi realizado por (ABU-
EISHAH; LUYBEN, 1985). Nesse trabalho, os autores propuseram um "design 6timo" para a
separacao de Tetraidrofurano (THF)-H2O, com o objetivo de minimizar o consumo de energia,
além do desenvolvimento e avaliagdo quantitativa do sistema de controle. O layout proposto
incluia a integracdo térmica do condensado da HPC e do rebolier da LPC, resultando em uma
redu¢do do consumo energético. Além disso, a LPC também contava com um reboiler auxiliar.
Posteriormente, no trabalho de (LUYBEN, 2018b), utilizando programacao nao linear, o autor
encontrou um design ainda mais eficiente do que o proposto em 1985.

CHANG e SHIH (1989) conduziram uma comparacdo econdmica entre a PSD e a
destilagdo azeotropica heterogénea, utilizando n-pentano como solvente, por meio de
simula¢des no software Aspen Plus™. Os autores concluiram que nio ha vantagens técnicas ou
econdmicas significativas entre os dois processos. No entanto, ¢ importante ressaltar que
nenhum processo de otimizagao de design foi realizado, o que poderia permitir uma comparagao
mais precisa e adequada.

O processo de PSD possui uma limitagdo quando se trata da separacao de misturas com

azedtropos que sdo sensiveis a variacdo de pressdo. Reconhecendo essa limitagdo, KNAPP e
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DOHERTY (1992) avaliaram um novo processo de PSD, no qual um solvente ¢ adicionado
para tornar o aze6tropo sensivel a variacao de pressao. Esse trabalho expande as possibilidades
de aplicagdo da PSD para a separacdo de misturas que anteriormente ndo seriam vidveis. No
entanto, ¢ importante destacar que a adi¢ao de solvente e a necessidade de recirculagdo sdo
pontos de ateng@o nessa abordagem.

FRANK (1997) expressou preocupagdes em relacao aos custos e a geracao de residuos
associados a recirculagdo de solventes, e identificou a PSD como uma solugdo para mitigar
essas preocupacoes. Seu trabalho consiste em uma revisao dos processos de destilacao que
exploram a variacdo do azedtropo com a pressdo, com foco na separacdo de azeodtropos de
minimo.

No mesmo ano, HORWITZ (1997) explorou a importancia do balango de massa na
otimizagao energética do processo de PSD. Por meio do balanco de massa local das colunas, ¢
possivel avaliar como a composi¢o do azedtropo afeta a vazdo de recirculagio. E esperado que
quanto maior a massa circulante no processo, maiores sejam as cargas energéticas nos reboilers
e o tamanho dos equipamentos, o que resulta em um maior custo de investimento.

HAMAD e DUNN (2002) conduziram um estudo de otimizagao energética de uma PSD,
utilizando conceitos de integragdo energética local e global. Nesse trabalho, os autores
alcangaram uma reducdo de 60% na energia necessaria para o processo. No entanto, um
questionamento ndo explorado pelos autores € o impacto que o uso da integragao térmica pode
ter na capacidade de controle e na dinamica do processo.

A destilagdo extrativa e a PSD sdo processos tipicos de separacdo de misturas
azeotropicas, nos quais ambos os processos podem ser capazes de alcangar a separagdo
desejada. Com base nisso, MUNOZ et al. (2006) realizaram a modelagem do processo de
separacao de uma mistura de alcool isobutilico e acetato de isobutil, utilizando tanto a PSD
quanto a destilagdo extrativa, empregando o propanoato de butila como solvente. Apos a etapa
de otimizacdo em ambos os processos, os autores concluiram que a PSD ¢ mais
economicamente atrativa do que a destilagao extrativa para esse sistema.

Outros trabalhos da literatura também realizaram comparagdes entre PSD e destilacao
extrativa para diferentes misturas azeotropicas. LUYBEN (2008a) estudou a separagao de
acetona-metanol, LLADOSA, MONTON e BURGUET (2011) abordaram a separacio de éter
dipropilico-propanol, LUYBEN (2013) investigou a separa¢do de acetona-cloroférmio, LUO
et al. (2014) analisaram a separagdo de alcool isopropilico-éter diisopropilico, e WANG et al.

(2015) exploraram a separacao de THF-etanol.
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Uma outra linha de estudo explorada na literatura ¢ a dindmica e controle da PSD. O
trabalho de ABU-EISHAH e LUYBEN, 1985) foi uma das primeiras referéncias encontradas
sobre trabalhos em regime transiente para a PSD. Nesse trabalho, o controle de pressao da LPC
¢ realizado por meio da adigdo ou remogao de inerte no vaso do condensador, através de um
sistema de vent. A pressdo da HPC ¢ controlada pela vazao do liquido condensado no topo da
coluna. A temperatura do prato sensivel de cada coluna ¢ controlada pela respectiva vazao de
vapor. Além disso, € utilizado um controle de razao constante para a razao de refluxo de cada
coluna.

A dindmica e o controle de PSD apresentam uma complexidade adicional,
especialmente nos casos em que ocorre integracao térmica total. Nesses casos, ha a reducdo de
um grau de liberdade, uma vez que o calor adicionado no reboiler de uma das colunas ¢ igual
ao calor removido no condensador da outra coluna. Uma solugdo para essa perda do grau de
liberdade ¢ a inclusdo de um reboiler auxiliar. CHIEN e LUYBEN (2010) apresentam em seu
livro uma discussdo abrangente sobre esse aspecto para sistemas azeotrOpicos binarios,

enquanto LUYBEN (2008b) oferece uma explanagao mais sucinta.

Em LUYBEN (2008b), foi realizado um estudo da capacidade de controle da PSD em
diferentes configuracdes: integragcdo total, integra¢do parcial (com reboiler auxiliar) e sem
integracao do reboiler e condensado. Na configuracdo sem integracdo, cada coluna tinha sua
pressao controlada pelo calor removido no condensador; nos casos com integragdo, a pressao
da HPC nao era controlada. O autor recomendou um controle de temperatura da LPC
manipulando a razdo entre a carga térmica do reboiler da HPC e a vazdo molar de alimentagado
para a integracao total. Por fim, o autor demonstrou que o controle de temperatura para o caso
com integracao total precisa ser compensado devido a falta de controle da pressao.

No trabalho de YU, WANG e XU (2012), foram propostas varias estruturas de controle
para a PSD com integragdo total. Na estrutura basica de controle, com a temperatura do prato
sensivel fixa, ndo foi possivel manter as especificagdes do produto para grandes distrbios;
assim, tornou-se necessario incluir um controle de temperatura com compensador de pressao.
Esse trabalho reforg¢a a ideia da utilizacdo de um compensador de pressao no controle da
temperatura para manter as especificagdes do produto, mas a pressao da HPC continua variando
de acordo com as condigdes operacionais.

Em LUO et al. (2014), foi avaliada a efetividade do sistema de controle de uma PSD
com integracao total em comparagao com o processo de destilacdo extrativa. Mais uma vez,

ndo ¢ proposto um controle de pressao para a HPC; em vez disso, a pressdao da HPC varia
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livremente com as condigdes operacionais. Para melhorar o controle da composicdo dos
produtos, ¢ utilizado um controle de temperatura com compensador de pressdo. Os autores
concluem que a estrutura de controle da PSD apresentou menores offsets, exceto para disturbios
na vazdo de alimentagdo. No entanto, a falta de uma analise quantitativa, utilizando, por
exemplo, a integral do erro absoluto, ndo permite quantificar qual estrutura de controle
apresentou melhores resultados.

Explorando as possibilidades de design em busca do aumento da eficiéncia economica
e energética, WANG et al. (2018) propuseram a inclusdao de uma retirada lateral da HPC que ¢
utilizada para alimentar a LPC. Além disso, buscando meios de aumentar a eficiéncia energética
do PSD, LUYBEN (2018a) estudou a dindmica e o controle do processo de PSD com
recompressao de vapor nas duas colunas. O estudo mostrou que essa medida aumenta o custo
de investimento em 73% e diminui o consumo de energia em 48%. A inclusdo dos compressores
adiciona um grau de liberdade para cada coluna, permitindo o controle das respectivas pressdes
por meio da manipulacdo da poténcia do compressor, ndo sendo necessario utilizar o controle
de temperatura com compensador de pressao.

ZHANG et al. (2020)estudou a dinamica e o controle dessa configuracao proposta por
WANG et al. (2018) para azedtropos de maximo e minimo. ZHANG et al. (2020) avalia 4
estruturas de controle para o azedtropo de minimo e 3 para o azedtropo de méximo. Em todas
as estruturas de controle, as pressdes das colunas sdo controladas pela remog¢ao de calor nos
condensadores, pois nos casos estudados, o reboiler da LPC nao ¢ capaz de condensar todo o
overhead da HPC, sendo necessario um condensador auxiliar.

A flutuagdo de pressdo na HPC torna a dinamica e o controle ainda mais desafiadores,
pois a pressdo exerce influéncia na volatilidade e na temperatura de saturacdo (LUYBEN,
2014). Uma abordagem para mitigar o impacto das flutuacdes de pressao na composicao do
produto ¢ implementar um controle direto das composicdes do produto e utilizar o controle em
cascata para ajustar os pontos de ajuste do controlador de temperatura. Essa estratégia,
conforme demonstrado no estudo de SHAN et al. (2021), oferece uma solugdo potencial; no
entanto, ela ¢ limitada pelo requisito de medi¢des de composi¢ao em tempo real. Uma estratégia
de controle inteligente com base em redes neurais de retropropagacdo ¢ proposta por SUN et
al. (2023) para o controle da composi¢do do produto em processos de PSD, visando superar o
desafio da medi¢do em tempo real da composi¢ao. No entanto, deve-se observar que o requisito

de dados de treinamento para a rede neural ainda pode representar um fator limitante.

2.4 Separacao de MeCN-H20 por PSD



32

Acetonitrila bruta, obtida em plantas de acrilonitrila, ¢ composta por uma mistura de
MeCN, H>O e impurezas. Uma composi¢ao tipica da acetonitrila bruta contém 52% de MeCN,
43,6% de H20, 2,5% de HCN, 0,5% de acrilonitrila e o restante de impurezas organicas
PRESSON, WU e SOCKELL (1982). No trabalho de LIANG et al. (2014) a composi¢ao
massica da acetonitrila bruta é 36% (20%mol) de MeCN ¢ 64% (80%mol) de H>O. Portanto,
de forma simplificada, para obtencdo de MeCN com alta pureza ¢ necessario a separagao da
MeCN da H>O.

Infelizmente, estudos sobre o processo de separacdo de MeCN-H>O por PSD nao sdo
muito explorados na literatura. As primeiras referéncias encontradas na literatura foram os
trabalhos de REPKE et al. (2004a) e REPKE, KLEIN e FORNER (2004), nos quais os autores
utilizaram os perfis de temperatura de uma planta piloto para validar a simulacdo. Em seguida,
por meio de simulagdes, avaliaram duas estruturas de controle (PSD com integracao total e
parcial) para lidar com distirbios na composicao.

Em REPKE, FORNER e KLEIN, 2005), os autores detalham melhor as estruturas de
controle apresentadas nos trabalhos anteriores (REPKE et al., 2004a) ¢ (REPKE; KLEIN;
FORNER, 2004). Neste trabalho, os autores também relatam que o distirbio na alimentagao
provoca o aumento da carga térmica na HPC e, consequentemente, uma elevacao da pressdo de
3,02 bar para 3,46 bar. A falta de um controle de pressdo eleva os custos de investimento, uma
vez que o casco da coluna deve ter uma espessura maior para suportar o aumento da pressao, e
aumenta o risco de operagdo, pois alguns equipamentos podem nao resistir ao incremento da
pressao. No mesmo ano, em (REPKE; KLEIN, 2005), foi realizada a analise da separacao de
MeCN-H;0 usando PSD em batelada e PSD com integragdo total. Mais informagdes sobre o
processo para a separagdo de MeCN-H>O via PSD podem ser encontradas em (REPKE et al.,
2007) e (KLEIN; REPKE, 2009).

Outros trabalhos envolvendo o processo de separacao de MeCN-H>O por meio de PSD
sdo encontrados na literatura. No entanto, esses trabalhos estdo em regime estacionario e ndo
avaliam a dinamica e o controle do processo.

HUANG et al. (2008) estudaram o efeito econdmico da troca de calor entre as se¢des
de retificacao da HPC com a se¢ao de stripping da LPC. Esse tipo de integracao térmica entre
as colunas do processo de PSD também foi estudado por (MATSUDA et al., 2011).

KIM et al. (2013) realizaram a otimizagao da razao de refluxo e estagios de alimentagao
de forma a obter o menor consumo total de energia nos reboilers. HUANG et al. (2016)

realizaram simulagdes para estudar a influéncia da razao de refluxo, estagios de alimentagdo e
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vazdo de destilado nas cargas térmicas € na composi¢do de acetonitrila, com o objetivo de
encontrar o design de menor consumo total de energia.

Por fim, LI et al. (2019) apresentam um procedimento iterativo de otimizagao de design,
tendo como fungdo objetivo o custo anual total, e como varidveis manipuladas o nimero de

estagios, razao de refluxo e estagio de alimentacao.
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Capitulo 3

Modelagem e Simulacao do Processo



3.1 Descri¢ao do Processo

No trabalho de LI et al. (2019) ¢ proposto as condi¢des 6timas de um design de um
processo de separacdo de MeCN-H»O utilizando PSD com integragao total. O processo avaliado
¢ uma planta com capacidade para processar 100 kmol/h de alimentagdo com uma composi¢ao

de 25%mol de MeCN e 75%mol de H20. A condigdo operacional e o design 6timo encontrado

por LI et al. (2019) foi utilizado como base para a modelagem do presente trabalho.

Conforme mostrado da Figura 3.1, a corrente de alimentacao do processo ¢ inserida no
estagio de numero 20 da LPC, que apresenta um total de 23 estagios e opera com uma pressao
de 1 atm no primeiro estagio. A HPC dispde de 17 estagios com a o destilado da LPC sendo

alimentado no estagio 9 e tendo como pressao de operagdo no primeiro estagio o valor de 4 atm.

O destilado da HPC retorna para a LPC coluna sendo alimentado no estagio 16.
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Figura 3.1 — Design 6timo proposto por (LI et al., 2019b).

As duas técnicas propostas para retomada de um dos graus de liberdade perdidos, devido
ao acoplamento do reboiler/condensador, sdo a utilizacdo de hot-vapor bypass (HVB) e o

reboiler/condensador parcialmente alagado (RCPA). Ambas as técnicas podem ser utilizadas
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para conseguir controlar a pressdo de HPC, através da manipulacdo indireta da carga térmica
do reboiler/condensador.

Devido ao acoplamento total entre condensador e reboiler, a manipulacao do fluido de
resfriamento do condensado da HPC nao ¢ possivel. Nesse caso, ¢ necessaria outra abordagem
para controlar a pressdo, como a estratégia de HVB. De acordo com KISTER e HANSON
(2015), o HVB ¢ empregando em condensadores montados no nivel do solo ¢ um dos mais
populares para grandes condensadores de dgua de resfriamento. Por esse motivo, ¢ amplamente
utilizado em condensadores inundados.

Para controlar a pressao usando o HVB, o vapor do topo ¢ dividido em duas correntes.
A primeira flui para o condensador, onde o vapor ¢ sub-resfriado. A outra corrente vai

diretamente para o vaso de refluxo, conforme mostrado na Figura 3.2a.
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Figura 3.2 — Configuragdes de hot-vapor bypass.

Na configuragdo I (Figura 3.2b), o elemento de controle ¢ a valvula A, que se abre

quando a pressao da coluna aumenta, permitindo que mais vapor seja direcionado para o
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condensador, promovendo um aumento na relagdo entre o vapor condensado e o vapor
desviado; mais vapor condensado reduz a temperatura e, consequentemente, a pressdo. Na
configuragdo II (Figura 3.2¢), o elemento de controle ¢ a valvula B e, quando a pressao da
coluna aumenta, ela se fecha para direcionar mais vapor para o condensador. Por fim, na
configura¢ao III (Figura 3.2d), ¢ utilizada um duplo controle de pressdao, manipulando as
valvulas A e B para obter um efeito combinado na relacdo entre o vapor condensado e o vapor
desviado.

Para os casos em que a pressao da coluna diminui, o comportamento das valvulas ¢
invertido. Na Configuracdo I, a valvula A ¢ fechada; na Configuragdo II, a valvula B ¢ aberta;
e na Configuracao III, temos o efeito combinado da manipulagdo das valvulas A e B.

LUYBEN (2006a) estudou algumas estruturas de controle para controlar a pressao em
uma coluna de destilagdo com condensador resfriado a ar. O autor concluiu que a configuragao
de HVB mostrada na Figura 3.2d oferece um controle de pressao efetivo. CTANNELLA et al.
(2018) avaliaram trés estratégias (Figura 3.2a, Figura 3.2b, Figura 2¢, Figura 3.2d que podem
ser aplicadas a FHIPSD. Os autores mostraram que a configuracdo II apresentou o melhor
desempenho em termos de controle de pressao.

A ideia para um RCPA ¢ baseada no trabalho de LUYBEN (2017), que considerou
apenas o condensador de uma uUnica coluna de destilagdo, e cujo principal objetivo foi
apresentar uma maneira de simular um condensador parcialmente alagado em simuladores
comerciais, em especial no Aspen Plus Dynamics™. No estudo, o autor também avaliou a
utilizacao da manipulacdo do nivel no condensador como uma forma de controlar a area de
troca térmica e, consequentemente, o calor removido no condensador para controlar a pressao
da coluna.

No RCPA, parte da area de troca térmica fica preenchida com liquido e o restante da
area fica disponivel para condensa¢do do overhead, conforme mostra a Figura 3.3. O nivel no
trocador de calor e no vaso de refluxo sdo igualados por um sistema de vasos comunicantes.
Portanto, uma modificacdo no nivel do vaso de refluxo resulta em alteragdo na area disponivel
para condensagao.

A Figura 3.3a mostra as premissas da condi¢do estacionaria do processo: ¢ considerado
o vaso de refluxo em 50% e a area de troca térmica disponivel € equivalente a 75% da area total
do trocador de calor. A Figura 3.3b ¢ o caso limite onde o vaso de refluxo estd completamente
cheio e, nesse caso, a area de troca térmica disponivel para condensagao no trocador de valor ¢
equivalente a 25% da area total. O cenario mostrado na Figura 3.3c € o caso em que o nivel do

vaso esta na altura da interligacdo (25%) entre o vaso e o trocador de calor; nesse cenario, toda
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a area de troca térmica do trocador de calor esta disponivel para condensacdo. Na Figura 3.3d,
o nivel do vaso estd abaixo da interligacdao (< 25%) e a area disponivel para condensacao
também ¢ igual a area total do trocador de calor. Esses valores foram adotados de modo a evitar

esvaziamento do vaso de refluxo e perda de 100% érea de troca térmica.

b) Caso 2
2
1oo%§
* "_}--"}25%
|
c) Caso 3 d) Caso 4

Figura 3.3 — Nivel do vaso de refluxo: a) 50%; b) cheio; c¢) na altura interligagdo; d) abaixo da interligagao.

O reboiler/condensador pode ser um termosifao vertical com o overhead passando pelo
casco e o liquido da LPC nos tubos. Portanto, tem-se uma disponibilidade de area de troca
térmica para condensacdo inversamente proporcional a altura de liquido no vaso de refluxo:
quanto menor o nivel de liquido, maior ¢ o comprimento dos tubos expostos e area de troca
térmica. Essa relagdo ¢ valida para as condi¢oes de operagao dos Casos 1, 2 e 3. Para a condi¢ao
apresentada no Caso 4, tem-se que area de troca térmica ¢ sempre constante e independente do
nivel.

A relagdo matematica entre area de troca térmica ¢ nivel do vaso refluxo ¢ obtida através
de dois Casos em que sdo conhecidos: areas de troca térmica e niveis do vaso de refluxo (Casos

1 e 2). A Eq.3.1 apresenta tal relacdo para o caso estudado. A Figura 3.4 mostra o
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comportamento da area de troca térmica disponivel para condensacdo em fun¢do do nivel no

vaso.

A h(%HPC = {Azg(t:?ll(l'ZS — 0.01- %grpucm if %grpucm > 25% Eq.3.1
exc drum A’(I;gg?ll if %gfucm < 25%

onde:
Acxcn — Area de troca térmica disponivel para condensacgao;
ATowl _ Area total de troca térmica do reboiler/condensador;

%HPC _ Nivel do vaso de refluxo da HPC em percentual.
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Figura 3.4 — Porcentual da area de troca térmica em funcéo do nivel do vaso de refluxo da HPC.

A utilizacdo de um RCPA permite o controle da pressdo da HPC através de um controle
em cascata com o controlador de nivel do vaso de refluxo da HPC. O controlador de pressao
modifica o setpoint do controlador de nivel que altera o nivel do vaso de refluxo e,
consequentemente, a carga térmica no reboiler/condensador o que permite o controle da
pressao.

E importante destacar que existe uma troca de calor entre o condensado estagnado no
casco do trocador e o boilup; devido ao fato do liquido no casco estar estagnado, seu coeficiente
global de troca térmica ¢ muito menor que o do fluido em movimento. LUYBEN (2017) avaliou
a influéncia de considerar esse efeito na modelagem e concluiu que esse efeito ¢ pode ser
negligenciado, ¢ a modelagem do presente trabalho s6 considera a troca térmica entre o

overhead e o boilup.
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3.2 Modelo Termodindmico

Modelos rigorosos para simulac¢do de colunas de destilacdo, como a rotina RadFrac do
Aspen Plus™, utiliza os conceitos de estagios de equilibrio ao longo da coluna. Portanto, para
o sistema em estudo, foi considerado o modelo de equilibrio de fase liquido-vapor com a ndo
idealidade da fase liquida sendo representada pela equacdo de Wilson e a fase vapor sendo

considerada ideal.

3.2.1 Modelo de Equilibrio

Segundo (SEADER; HENLEY; ROPER, 2011), no equilibrio, a varia¢do total da
energia livre de Gibbs ¢ minima. Dessa forma, para um sistema multifasico onde a temperatura
(T) e pressao (P) sao as mesmas em cada fase, o equilibrio de fase ¢ estabelecido quando os
potenciais quimicos de cada fase sdo iguais.

Entretanto, o uso do potencial quimico na quantificagdo do equilibrio de fase ¢
desencorajado. O desencorajamento se deve ao fato da ndo existéncia de valores absoluto para
o potencial quimico, além disso, o seu valor tende a menos infinito quando a pressao ¢ proxima
a zero (SMITH; VAN; ABBOTT, 2007).

Devido a essas desvantagens do potencial quimico ¢ utilizado a fugacidade para
quantificar o equilibrio de fase. A fugacidade possui as mesmas propriedades do potencial
quimico, mas ndo apresenta as desvantagens citadas acima. Sendo assim, o equilibrio de fase
implica na igualdade das fugacidades de cada fase.

Para o caso do equilibrio liquido-vapor temos a igualde abaixo, onde o termo sobrescrito

indica a fase L para liquido e V para vapor e subscrito i indica o0 componente.

fb=fY Eq.3.2

As fugacidades parciais podem ser calculadas por meio das equagdes abaixo.

fl = glx,P Eq.3.3
£V = @Vy,P Eq.3.4

Onde x;e y; sdo as fragdes molares do componente 1 na fase liquida e na fase vapor,
respectivamente, ja os termos ¢F e ¢! sdo os coeficientes de fugacidades das fases indicadas
nos sobescritos.

O calculo dos coeficientes de fugacidade por ser realizado pela Eq.3.5.
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d(nG/RT)
—ani Eq.3.5

In(¢;) = I
P,Tn j
Uma outra relagdo, denominada de atividade, que ¢ a razao entre a fugacidade parcial e

uma fugacidade padrao ( f'io). Dado que a atividade ¢ a razdo entre duas fugacidades ela pode

ser usada como alternativa para a fugacidade, sendo calculada por meio das seguintes equagdes.

~.P.
I

vEx; Eq.3.6
vy Eq.3.7

Q

Q
<<

Onde y} e y! sdo os coeficientes de atividade das respectivas fases.

No entanto, o célculo da atividade da fase liquida ¢ bem mais utilizado do que o calculo
da atividade fase vapor. Sendo assim, podemos obter o coeficiente de atividade da fase liquida
por meio da Eq.3.8.
a(nG/ RT)]

on;

In(y;) = [ Eq.3.8

P,T,le

No caso do equilibrio liquido-vapor ¢ possivel entdo expressar a igualdade das
fugacidades em relacdo as fragcdes molares de duas formas. O primeira denominado por
procedimento ¢X@”, obtido através da igualdade das Eq.3.3 e 3.4, o segundo procedimento é
7LV, obtido pela igualdade das Eq.3.4 e 3.6.

Usando os dois procedimentos citados acima ¢ possivel obter a constante de equilibrio
(K;), que € a razdo entre a fracdo molar da fase vapor e a fragdo molar da fase liquida para o
componente 1.

Usando o procedimento ¢V

. HhL
K =2— ‘f’_lv Eq.3.9
Xi @
Usando o procedimento pX¢V.
Ly fo
K, =Y Vil Eq.3.10

X GYP
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Onde a fugacidade padrio £,° é dado por:

A - 1 (P
fio — ¢l§‘atPisat exp (ﬁ _LSVLL dP) Eq311

O termo em exponencial ¢ o fator de corre¢do de Poynting, para pressdes proximas a
pressao ambiente seu valor € igual a 1, para o caso de idealidade da fase liquida o coeficiente
de fugacidade de liquido saturado (¢;*") e o coeficiente de atividade sio iguais a 1, caso a fase
vapor também seja ideal o coeficiente da fugacidade da fase vapor € 1, e assim chegamos na lei

de Raoult’s mostrada na Eq.3.12.

3.2.2 Equacao de Wilson

A nao idealidade do equilibrio liquido-vapor para a mistura MeCN-H>O pode ser
representada satisfatoriamente por diferentes modelos termodinamicos, como Wilson, NRTL e
UNIQUAC (ACOSTA et al., 2002). O presente estudo utilizou o método de WILSON do Aspen
Plus™ para representar o equilibrio liquido-vapor. Esse método utiliza o procedimento ¢p=¢",
sendo a fase vapor considerada ideal e a fase liquida sendo representada pela equagdo de
Wilson.

A equacgdo para o modelo de Wilson do Aspen Plus ¢ a seguinte:

Iny;=1-1In ZAijxj Sy AN Eq.3.13
- - ZkAjkxk
Ji Ji
Onde:
b:: iy
1r1Aij = al'j+ U/T+Ci]'11’1T+dl'jT+eU/T2 Eq313

Os parametros de interagdo binaria (4;;, A;;) sdo calculados pela Eq.3.13 utilizando as

ijr
constantes fornecidas pelo banco de dados do Aspen Plus™. Os valores das constantes usadas

nos calculos dos parametros de interacao binario sao mostrados na Tabela 3.1.
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Tabela 3.1 — Parametros de interagdo binario do modelo de Wilson.

Componentei Componente j a;; aj; b;; bj;
MeCN H,O -0,8487 1,0158 -386,606  -707,346
As outras constantes (c;j, d;; € e;;) tém valores iguais a zero.

3.2.2 Avalicao do Modelo Termodinamico

O Aspen Plus™ permite o acesso aos bancos de dados experimentais do NIST (National
Institute of Standards Technology), que contém varios dados experimentais de equilibrio
liquido-vapor para o binario MeCN-H2O. Para esse binario, 36 conjuntos de dados de equilibrio
estdo disponiveis. Para selecionar os conjuntos a serem utilizados na avaliagdo do modelo
termodinamico foi utilizado o teste de consisténcia proposto pelo simulador, sendo selecionado
os conjuntos com qualidade global (QG) superior ou igual a 0,8.

Dos 36 conjuntos apenas 6 deles atenderam o critério de qualidade global. O valor de
qualidade global dos dados, o nimero de pontos experimentais € o tipo do experimento
(isobdrico ou isotérmico) sdo apresentados na Tabela 3.2. A coletdnea desses 6 conjuntos de
dados, totaliza 109 pontos experimentais com uma faixa de temperatura e pressao de 333 — 404

K e 20 - 392 kPa.

Tabela 3.2 — Informagdes da literatura utilizada nos dados ELV.

Fonte QG N° Pontos Experimento
(HAN, 1980) 1,00 12 Isobarico — 101,0 kPa
(ACOSTA et al., 2002) 0,96 37 Isobarico — 101,3 kPa
(LTetal., 2019a) 0,95 14 Isobarico — 101,3 kPa
(SUGI; KATAYAMA, 1978) 0,84 15 Isotérmico — 333 K
(NAGAHAMA; HIRATA, 1976) 0,83 10 Isobarico — 392,1 kPa
(ZHANG et al., 2013) 0,83 21 Isobarico — 101,3 kPa

Conforme mostrado nas Figura 3.5a, Figura 3.5b e Figura 3.5¢ o modelo termodinamico
utilizado apresenta uma boa aderéncia aos dados experimentais nas condigdes de temperatura,
pressdo e composicao avaliada. Os melhores ajustes conforme mostrados das Figura 3.5a e
Figura 3.5b foram obtidos para temperatura e pressdo, respectivamente, com R? muito proximos
1. Para o constante de equilibrio (K) da MeCN, Figura 3.5c, o valor de R? foi de 0,9536 que

também indica uma boa aderéncia aos dados experimentais de equilibrio liquido-vapor.
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3.3 Modelagem de Processo

O Aspen Plus™ ¢ um software de processo de engenharia quimica em larga escala,
baseado em simulagdo de engenharia quimica em estado estaciondrio, otimizagdo, analise de
sensibilidade e avaliacdo econdmica, fornecendo um conjunto de modelos de operagdes
unitarias para varios processos (HUANG et al., 2016). Portanto, para simular o processo em

regime estacionario foi utilizado o simulador comercial Aspen Plus™.

3.3.1 Regime Estacionario

Ambas as colunas foram modeladas utilizando a rotina RadFrac. LPC foi modelada sem
reboiler e HPC sem condensador, isso reduz um grau de liberdade em cada uma das colunas.
Nas colunas foi alterado o algoritmo de convergéncia para “strongly non-ideal liquid”, o que
melhorou significativamente a convergéncia do modelo. Esse algoritmo ¢ uma variacao do
método inside-out padrao de resolucdo utilizado na rotina RadFrac.

Devido ao desacoplamento do condensador da LPC, ¢ necessario a inclusdo do bloco
Flash2 para modelar o vaso de refluxo da LPC. Sendo configurado como adiabatico e queda de
pressao igual a zero.

Bombas e valvulas foram inseridas na simulagdo de forma a simular incrementos e
reducdo de pressdo para geragdo da for¢a motriz dos fluxos durante a simulacdo no regime
transiente. O delta de pressdo desses equipamentos foi configurado de forma a evitar a saturagao
das valvulas e as colunas foram configuradas com uma perda de carga de 0.0068 atm por estagio
(LUYBEN, 2006Db).

O reboiler/condensador ¢ simulado utilizando o bloco HeatX. Para o caso do modelo
com HVB, foram especificado o grau de sub-resfriamento e o coeficiente global de troca
térmica constante de 850 W/(m?.K) (LUYBEN, 2008b). Para o reboiler/condensador
parcialmente alagado foi especificado como condensagdo total e coeficiente global de troca
térmica constante de 568 W/(m2.K) (LUYBEN, 2017).

Para o caso com hot-vapor by-pass, a fracdo da vazdo do overhead da HPC que ¢
desviada do reboiler/condensador ¢ fun¢do do grau de sub-resfriamento. Portanto, foi realizada
uma analise de sensibilidade para determinar o valor da fracdo de bypass. Nessa analise de
sensibilidade, a carga térmica do reboiler/condensador ¢ mantido constante para garantir as
condi¢cdes de projeto. Isso é possivel por meio do ajuste da vazdo de HVB para cada grau de
sub-resfriamento.

Quando a vazdao de HVB aumenta, menos vapor vai para o reboiler/condensador, ¢

sendo a carga térmico ¢ constante tem-se o aumento do grau de sub-resfriamento. Nesse caso,
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o numerador e o denominador da diferenca de temperatura média logaritmica aumentam, mas

o denominador muda de forma logaritmica. Para manter um valor constante da carga térmico,

a area de troca térmica tem que ser maior. Portanto, ¢ necessaria uma area de troca térmica

maior. Esse comportamento ¢ mostrado na Figura 3.6.
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Figura 3.6 —Analise de sensibilidade do grau de sub-resfriamento.

Vazao de Bypass (kmol/h)

Foi selecionada a condi¢dao de maior grau de sub-resfriamento possivel (17,34 K), pois

a mesma permite um maior valor de vazdo de HVB. Uma maior vazio de bypass deve promover

uma maior capacidade de manipulagdo para o controle. Consequentemente, uma maior area de

troca térmica € necessaria e o valor obtido para o grau de sub-resfriamento especificado foi de

217,05 m?.

Para a simulagdo com o RCPA, a area obtida na em regime estacionario ¢ a area de troca

térmica disponivel em um cenario onde o nivel do vaso de refluxo da LPC ¢ de 50% (Caso 1).

A area obtida no regime estaciondrio foi 121.8 m? e esse valor € equivalente a 75% da érea total

do trocador de calor. Portanto, a area total do reboiler/condensador ¢ de aproximadamente

162.4 m?.

Os fluxogramas

implementados para a simulacdo

com HVB

€ para o

reboiler/condensador parcialmente alagado sdo apresentados nas Figura 3.7a e Figura 3.7b,

respectivamente.
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Ainda em regime estacionario, foi realizado um estudo para definir os estagios sensiveis
das colunas. Esse ¢ o primeiro passo para implementagdo de um controle de composi¢do por
inferéncia de temperatura. LUYBEN (2006b) apresenta algumas técnicas para definir os
estagios sensiveis.

Para a LPC, foi utilizada a técnica do critério de inclinagdo do perfil de temperatura,
onde o estdgio com a maior inclinacdo ¢ definido como estdgio sensivel. Esta técnica foi
escolhida devido a sua simplicidade e, também, a dificuldade de aplicagdo de outras técnicas
nessa coluna devido a existéncia do acoplamento do reboiler/condensador. A Figura 3.8 mostra
que, através do critério de inclinagdo, € possivel eleger o estdgio 22 como o estagio sensivel do

LPC.

Inclinagdo (°C)

Estagio da LPC

Figura 3.8 — Inclinagdo do perfil de temperatura da LPC.

Para a HPC, o critério de sensibilidade foi utilizado para determinar o estagio sensivel.
De acordo com esta técnica, o estagio selecionado deve apresentar a maior variacdo de
temperatura para uma pequena variacao (+0,1%) da varidvel manipulada. A Figura 3.9 mostra
que o estagio 13 € o estagio mais sensivel para a carga térmica. Além disso, o estagio 13 também

foi o estagio sensivel pelo critério de inclinacao.



49

0.015

0.010 HPC

0.005

0.000 44— —§— -

-0.005

Ganho (K/[cal/s])

-0.010

-0.015

0 2 4 6 8 10 12 14 16 18
Estagios da HPC

Figura 3.9 — Critério de sensibilidade da carga térmica da HPC.

3.3.2 Regime Transiente

Para exportar a simulagdo do regime estaciondrio para o transiente € necessario definir
as dimensdes dos vasos e colunas. Os diametros das colunas foram calculados utilizando o
Column Internal/Interactive Sizing do Aspen Plus™. Para determinar o comprimento € o
diametro dos vasos de refluxo e sumps foi utilizado um holdup de 5 minutos para um vaso 50%
cheio (LUYBEN, 2006b). Os valores obtidos no dimensionamento sao apresentados nas Tabela

3.3 e Tabela 3.4 para a LPC e HPC, respectivamente.

Tabela 3.3 — Dados de dimensionamento dos equipamentos da LPC.

Equipamento Parametro Valor
Tipo Prato Simples
Hidraulica Diametro (m) 0,78
Espagcamento (m) 0,61
Orientagdo Horizontal
Tipo Eliptico
Vaso de Refluxo Diametro (m) 0.89
Comprimento (m) 1,78
Sump Diémeﬁo (m) 0,78
Comprimento (m) 1,82
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Tabela 3.4 — Dados de dimensionamento dos equipamentos da HPC.

Equipamento Parametro Valor
Tipo Prato Simples
Hidraulica Diametro (m) 0,76
Espagcamento (m) 0,61
Orientacao Vertical

Tipo Flat

Vaso de Refluxo Diametro (m) 0.92
Comprimento (m) 1,83

Sump Diametro (m) 0,76
Comprimento (m) 4,97

Para tornar a simulacdo em regime transiente mais realista, foi utilizado como modo de
exportagdo o Pressure Driven. Esse modo ¢ capaz de representar de forma fidedigna o que
ocorre na operagao de uma planta (LUYBEN; CHIEN, 2010): a manipulagdo dos fluxos ocorre
através da alteracao da abertura de valvulas, ou seja, pela alteracdao na perda de carga.

Para a modelagem transiente do RCPA ¢ necessario adicionar a Eq.3.1 na simulagdo do
Aspen Plus Dynamics™. Inicialmente foi modificado a Agyc, do bloco REB-COND de fixed
para free e, em seguida, foi realizado a edicdo do Constrains Flowsheet conforme apresentado
na Figura 3.10. Para tornar mais didatico a implementagdo, foram criadas duas variaveis
VolPerc e A_Total que sdo o percentual de volume de liquido ocupado no vaso de refluxo e a

area total do reboiler/condensador, respectivamente.

0 = [ =] 3
1l CONSTRAINTS

2 // Flowsheet variables and equations...

3 VolPerc as percent (description rcentac reflux drum volume", lower:0, upper:100, spec:Free);
4 A Total as area (description:"To :0, upper:le+06, value:162.4, spec:Fixed):
5 PartiallyRebCond as YesNo (description: d Reboiler/Condenser?", value:"Yes"):
6

7

8 EQl: VolPerc = BLOCKS ("DRUM") .V1/BLOCKS ("DRUM") .V*100;
9

10 =IF PartiallyRebCond == "Yes" Then

11 = 1If VolPerc > 25 Then

12 EQ2: BLOCKS ("REB-COND").A exch = A Total*(1.25 - 0.01*VolPerc):

13 = Else

14 EQ2: BLOCKS ("REB-COND") .A exch = A Total;

15: EndIf

16 <=Else

17 EQ2: BLOCKS ("REB-COND").A_exch = 121.8102080532009;

18 EndIf

19

20

210 END

Figura 3.10 — Implementagdo do Constraints no Aspen Plus Dynamics™.

Foi criado também um parametro do tipo Yes/No com o nome de “PartiallyRebCond”
para selecionar o modo de operagdo do reboiler/condensador. Quando esse parametro tem o

valor de “Yes” indica que a area do condensado ¢ fun¢do de VolPerc conforme apresentado na
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Eq.3.1; caso contrdrio, a area tem um valor fixo igual ao obtido no regime estaciondrio e ndo se

tem um comportamento de RCPA.

3.3.2 Estrutura de Controle

Uma estrutura base de controle foi implementada tanto no modelo que utiliza 0 HVB
como o modelo do RCPA. Essa estrutura apresenta quatro controladores proporcionais para o
controle de nivel dos sumps e vasos de refluxo das colunas (

Lvlgisp, Lvlsimp, Lvlvaso € Lvliass) e seis controladores Proporcional-Integral para o controlar

vazao de alimentagdo ( Fgeeq), Vazao de destilado da LPC (FEP©), temperatura do estagio
sensivel da LPC (TiF®), temperatura do estagio sensivel da HPC (T{iPC), pressdo da LPC (Prpc)

e vazdo de boilup no reboiler/condensador (F],;gﬁup).

Nesse trabalho, foram avaliadas 4 estruturas com controle de pressao da HPC e uma
estrutura sem controle da pressio da HPC, somente com a estrutura de controle base.
Totalizando 5 estruturas de controle. Entre as 4 estruturas com controle de pressao, 3 utilizam
as configuracdes apresentadas na Figura 3.2 e uma utiliza RCPA. As estruturas de controle
avaliadas sdo:

e Estrutura 1 (E1): somente com a estrutura de controle base.

e Estrutura 2 (E2): estrutura de controle base mais controle de pressdao usando a
configurag¢do [ do HVB (Figura 3.2 b)).

e Estrutura 3 (E3): estrutura de controle base mais controle de pressdao usando a
configuragdo I do HVB (Figura 3.2 ¢)).

e Estrutura 4 (E4): estrutura de controle base mais controle de pressdao usando a
configuragdo I do HVB (Figura 3.2 c)).

e Estrutura 5 (E5): estrutura de controle base mais controle de pressao usando

RCPA.

A Estrutura 5, que faz uso do RCPA, utiliza um controlador de pressdo em cascata com
o controlador de nivel do vaso de refluxo da HPC. Portanto, o controlador de pressao fornece o
setpoint remoto do controlador de nivel (LC-HPC) do vaso de refluxo da HPC que modifica o
nivel no reboiler/condensador e consequentemente a disponibilidade de area de troca térmica.
As Figura 3.11 e Figura 3.12 mostram a implementagdo da estrutura de controle base

nas configuragdes com HVB e RCPA, respectivamente. A Tabela 3.5 apresenta as relagdes
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entre as variaveis controladas e manipuladas e os respectivos parametros de sintonia dos

controladores do nivel, temperatura e vazao.
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Figura 3.11 — Implementagdo da estrutura de controle base para o modelo do HVB.
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Figura 3.12 — Implementacdo da estrutura de controle base para o modelo do RCPA.



Tabela 3.5 - Parametros de sintonia da estrutura de controle base.
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. Ganho Integral ~

Controlador Controlada Manipulada (%) (min) Acdo

LC-LPCD Lvl‘];apsco Fgﬂcuxo 10 9999 Direta

LC-LPCS Lvl'gﬁr%p Valvula V3 10 9999 Direta

LC-HPCD LVI‘I;I;S% Valvula V6 10 9999 Direta

LC-HPCS Lvlgluprgp Valvula V8 10 9999 Direta
FC-FEED Freed Valvula V7 0,5 0,3 Reversa
FC-LPCD F]ISPC Vilvula V2 0,5 0,3 Reversa
FC-BOILUP F Il;g iclup Vilvula V4 0,5 0,3 Reversa

PC-LPC Prrc Féggling 20 12 Direta

Para todos os controladores de temperatura dos estagios sensiveis foram definidos um

avaliadas sao apresentados na Tabela 3.6.

tempo morto de 1 minutos. Os controladores de temperatura das colunas e de pressdo da HPC,
para cada estrutura, foram sintonizados com utilizando Tyreus-Luyben e em seguida os
parametros foram ajustados heuristicamente para melhorar os resultados dos controladores. A
sequéncia de sintonia adotado em todos os cenarios foi sintonizar primeiro o controlador de
pressdo da HPC seguido do controlador de temperatura da HPC e, por fim, o controlador de

temperatura da LPC. Os parametros de sintonia obtidos para cada uma das estruturas de controle

Tabela 3.6 — Parametros de sintonia para os controladores de temperatura e pressao.

Ganho Integral

Estrutura Controlador Controlada Manipulada . Acdo
(%)  (min)
TC-LPC22 TiPC Vilvula V1 0,27 17,20  Direta
El TC-HPC13 TfPC Fyapor 3,15 7,92 Reversa
TC-LPC22 TiPC Vilvula V1 0,69 10,16  Direta
E2 TC-HPC13 TfPC Fyapor 1,31 10,90  Reversa
PC-HPC Ppc Vélvula V5 0,88 2,64  Direta
TC-LPC22 TiPC Vilvula V1 0,85 20,60  Direta
E3 TC-HPC13 TfPC Fyaor 1,49 26,16 Reversa
PC-HPC Pupc Valvula V10 1,9 2,64 Reversa
TC-LPC22 TLPC Valvula V1 0,90 17,00  Direta
E4 TC-HPC13 THPC Fyaor 1,2 15,84  Reversa
PC-HPC Pupc Vélvula V5 0,75 2,26 Direta
PC-HPCD PHEC Valvula V10 2,20 1,36 Reversa
TC-LPC22 TiPC Vilvula V1 0,84 10 Direta
ES TC-HPC13 TfPC Fyapor 2,17 9,24  Reversa
PC-HPC Pupc Setpoint LC-HPCD 0,03 0,1 Reversa
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A Figura 3.13 apresenta os fluxogramas com a implementacdo das cinco estruturas de

controle avaliadas nesse trabalho.
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Figura 3.13 — Fluxogramas das estruturas de controle a) E1; b) E2; c) E3; d) E4; e) ES;
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Capitulo 4

Resultados
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4.1 Introducao

Neste estudo, foi avaliada a eficacia das duas estratégias de controle de pressao (HVB
e RCPA) para o processo FHIPSD através de distarbios na vazao e composi¢ao de alimentagao.
Os disturbios realizados foram da ordem de 10% tanto vazao de alimentagdo (90 - 110 kmol/h)
quanto na composi¢do de MeCN (27,5 - 22,5 %mol).

Para uma avaliacdo quantitativa do desempenho das estruturas de controle avaliadas, foi
calculada a Integral do Erro Absoluto (Integral of Absolute Error - IAE) para as composi¢des
de MeCN e H;O nas respectivas correntes de produtos, considerando o valor de 99,9 %mol
como setpoint para ambas as composi¢oes. Outros indicadores de desempenho do sistema de

Max)

controle como offset, overshoot/undershoot maximo (yp,y) € porcentagem de

overshoot/undershoot (% y) também sdo avaliados nesse trabalho.

A TAE é calculada pela equagiio Eq.4.1, onde y é o valor da variavel acompanhada e y>°

¢ o valor do setpoint; t, e t sdo os valores do tempo inicial e final.

t
IAE = | |ySP —y|dt Eq.4.1

to

O offset ¢ a diferenca entre o valor final da variavel controlada (/™) ¢ o setpoint,

conforme mostrado na Eq.4.2.

of fset = ySP — yfinal Eq.4.2

O overshoot/undershoot maximo ¢ o valor de maior desvio, seja o desvio positivo
(overshoot) ou negativo (undershoot), da variavel acompanhada apo6s a realizagdo do distarbio.
A porcentagem de overshoot/undershoot ¢ calculado pela Eq.4.3 e representa a porcentagem

maxima de desvio que ocorreu durante a realizacdo do disturbio.

yMax _ ySP
Yooy = O/UT x 100 Eq.4.3

4.2 FHIPSD sem Controle da Pressao
O primeiro cenario avaliado foi o sistema de FHIPSD sem o controle da pressao da HPC
utilizando a estrutura 1 de controle, ou seja, somente com os controladores da estrutura base. A

Figura 4.1 apresenta o comportamento das composi¢des dos produtos para distirbios na vazao
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de alimentacdo e a Figura 4.2 mostra o comportamento das composi¢des para distirbios na
composicao de alimentagao.

Podemos observar através da Figura 4.1a) que a composicdo de MeCN no produto ¢
mais afetada por distirbios positivos na vazao que distarbios negativos, diferente da
composi¢ao de H>O no produto que apresenta um maior undershoot para o distirbio negativo,
conforme mostrado Figura 4.1b). Ainda para distirbios na vazdo, podemos observar que a
composicdo de H>O retorna para valores muito proximos da especificagdo de 99,9%mol,
enquanto a composicao de MeCN ndo apresenta uma tendéncia de retorno ao valor de
especificagdo. O principal motivo para o offset da composi¢do de MeCN no produto ¢ a falta

de controle da pressao da HPC.

00— —_— 1.000 ~
\ 4 VYaeemmcerecccecccca= 1 T3 =
09951 <y /! 0.998 r o
\ g ]
0.990 A . Estrutura E1 0.996 !
\ ,' = = =+10% Vazao de Alimentag&o 1 :
= 0.9854 \ ——-10% Vazéo de Alimentagéo =
[e]
£ || : E 0.994
g 0.980 ' : 3 )
= I‘ ’ £ 0.992
% 0.975 \ : o, 1
o} v, T 0.990
= 0.9704 lI 0 ]
'y 0.988 -
0.965 || ,' 1 Estrutura E1
' i = = =+10% Vazéo de Alimentagéo
0.960 “l 0.986 | = -10% Vaz&o de Alimentagéo
0955 T T T T T T T T T 0984 T T T T T T T T T
0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
Tempo (h) Tempo (h)
a) b)

Figura 4.1 — Comportamento da composi¢do de a) MeCN e b) H>O para distirbios na vazio para a estrutura E1.
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Conforme observado na Figura 4.2 os disturbios de composi¢ao tiveram um transiente

mais estavel. Podemos observar novamente que a composi¢do de H>O tem uma tendéncia de

retorno para composi¢ao de especificagdo e que a composi¢cao de MeCN apresenta offset. O que

refor¢a a importancia do controle da pressao da HPC para disturbios na composic¢ao.

Tabela 4.1 — Resultados quantitativo para a estrutura de controle E1.

o . IAE Offset o %o,u

Produto  Distiirbio Tipo (%%mol) (%mol) % H/l o) %)
Vazio Positiyo 5,182 0,109 95,851 -4,054

MeCN Neg.at'lvo 0,684 -0,075 99,996 0,096
Composicio POSltlyo 0,752 0,096 99,803 -0,097

Negativo 0,465 -0,055 99,961 0,061
Vazio POSitiyo 1,074 0,008 98,562 -1,339
H,0 Negg‘qvo 0,645 -0,006 99,214 -0,687
Composiciio POSltlyo 0,180 0,003 99,635 -0,266

Negativo 0,135 -0,001 99,996 0,096

A Tabela 4.1 apresenta os valores dos parametros quantitativos dos indicadores de

desempenho avaliados. Conforme mostrado pelos valores de IAE o distarbio positivo na vazao

de alimentagdo € o que mais afetou as composigdes dos produtos, com a composicao de MeCN

e H2O chegando a valores de 95,85 %mol 98.56%, respectivamente. Os maiores valores de

offset obtidos na composi¢cao de MeCN, tanto para os distiirbios na vazao como na composicao,

reforcando a necessidade do controle da pressdo da HPC como forma de reduzir esses valores.

5.0
- LBl
4.8 e N Estrutura E1
4.6 ’ \ = = =+10% Vaz&o de Alimentagéo
. / \ | ==-10% Vazdo de Alimentagdo

Pressao (atm)

Pressao (mol/mol)

5.0

48]
46
44
42]
40
38
36
341
3.2

3.0

Estrutura E1
= = =+10% Comp. Alimentagdo
===-10% Comp. Alimentagéo

------------------
——————

Tempo (h)

b)

Figura 4.3 — Pressdo da HPC para disturbios a) na vazdo e b) composi¢@o para a estrutura E1.
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A Figura 3.7 apresenta o comportamento pressio da HPC durante os distirbios na

composicdo e vazao de alimentagdo. Podemos observar que a pressdo teve transiente mais

agressivo para os distarbios positivo na vazao, o que refor¢a a relacdo entre a manutengao da

especificagdo de composicao da MeCN e o controle da pressao.

4.3 FHIPSD e HVB

Nesse topico sera avaliado o uso de HVB com uma estratégia para o controle da pressao

da HPC. A Figura 3.2 apresenta as 3 configuragdes avaliadas nesse trabalho e que

implementadas juntamente com a estrutura de controle base formam as estruturas E2, E3 e E4.

Sendo o objetivo desse topico avaliar qual estrutura de controle com HVB apresenta o melhor

controle da pressao da HPC.
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Podemos inferir pela Figura 4.4 que todas as configura¢des utilizando HVB foram
eficazes no controle da pressao da HPC diante de perturbacdes na vazao de alimentacdo. Entre
essas configuracdes, a estrutura E2 exibiu as maiores amplitudes de variagdo de pressao,
considerando que ¢ a configuracdo de HVB que manipula a maior fragdo da vazao de overhead,
resultando consequentemente em uma dindmica mais lenta. A estrutura E3, que controla a vazao
de HVB, apresentou um desempenho superior em relagdo a E2, porém inferior a configuracao
com controle duplo de pressao (estrutura E4).

Um comportamento semelhante pode ser observado nos disturbios de composig¢ao
apresentados na Figura 4.5. Novamente, a estrutura E4 demonstrou as menores amplitudes de
oscilagdo de pressdo, seguida pela estrutura E3. Desta vez, ¢ observado um pequeno offsef na

pressao da HPC para a estrutura E4.
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A estrutura E4, que incorpora o duplo controle de pressdao, demonstrou qualitativamente
as menores amplitudes de oscilagdo. No entanto, para realizar uma avaliacdo quantitativa, o
calculo da ITAE foi conduzido para comparar o desempenho das trés configuracdes de HVB. Os

resultados da TAE sdo apresentados na Tabela 4.2.

Tabela 4.2 — Valores de IAE da pressdo HPC para as estruturas E2, E3 e E4.

Estrutura E2 E3 E4
Controlador PC-HPC PC-HPC PC-HPC PC-HPCD
(107 atm) (107 atm) (107 atm) (107 atm)
Disturbio + - + - + - + -
Vazao 2039 479 62,0 21,5 34,9 17,6 28,9 10,5
Composicio 68,0 24,0 22,6 7,7 18,4 9,1 11,2 4.3
Média 86,0 28,5 20,0 13,7

Conforme evidenciado na avaliagdo quantitativa apresentada Tabela 4.2 e em
consonancia com as avaliacdes qualitativas da Figura 4.4 e Figura 4.5, a estrutura E4 ¢ a que
apresenta o melhor desempenho para o controle de pressdo da HPC usando HVB.

Podemos observar ainda que o pequeno offset nos disturbios de composi¢cao nao
apresentou impactos significativos no desempenho comparativo entre as estruturas E3 e E4.
Somente para distirbios negativos na composic¢do a estrutura E3 apresentou um valor de IAE

menor que a estrutura E4, sendo essa pequena diferenca consequéncia da existéncia do pequeno

offset.
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As trés estruturas avaliadas (E2, E3 e E4) apresentaram resultados equivalentes do ponto

de vista do controle de composi¢ao por inferéncia de temperatura, conforme mostrado na Figura

4.6 e Figura 4.7. No entanto, ¢ possivel observar que, para a composi¢ao de MeCN, a estrutura

E2 demonstrou, nos instantes iniciais apds a ocorréncia do distirbio, uma sensibilidade maior

do que as outras estruturas.
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Portanto, entre as trés estruturas de controle utilizando HVB para o controle de pressao

da HPC, podemos concluir que a estrutura E4 ¢ a mais efetiva para o controle de pressdo. Além

disso, todas as estruturas avaliadas apresentam um potencial equivalente para redugdo do desvio

da composicao dos produtos. Portanto, a Tabela 4.3 apresenta os indicadores de desempenho

de controle de composi¢ao para estrutura E4.

Tabela 4.3 — Resultados quantitativo para a estrutura de controle E4.

Max

o 4 . . TIAE Offset yo U %O/U

Produto  Distarbio Tipo (Yomol) (Yomol) % H/l ol) A
Vazio Positiyo 1,468 0,011 98,298 -1,603
MeCN Neg.at‘lvo 0,376 -0,010 99,997 0,097
Composicio P051t1yo 0,441 0,016 99,577 -0,323

Negativo 0,250 -0,008 99,988 0,088
Vazio Positiyo 0,467 0,010 99,312 -0,589
H,0 Neggt'lvo 0,200 -0,008 99,599 -0,301
Composicio Posfuyo 0,128 0,007 99,755 -0,145

Negativo 0,072 -0,002 99,979 0,079
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A utiliza¢do do HVB para o controle da pressao da HPC permitiu a reducao dos valores
de offset da composi¢do de MeCN para distirbios na vazdo e composi¢cdo de alimentagdo
quando comparado com a estrutura sem controle de pressao (E1). Além disso, também foi

observado redugdes nos valores de IAE para todos os distirbios e composi¢des avaliadas.

4.4 FHIPSD com RCPA

Esse topico tem como objetivo avaliar o uso de RCPA como estratégia para o controle
da pressao HPC em FHIPSD de forma reduzir os desvios na composi¢ao dos produtos. A Figura
4.8 apresenta o comportamento da pressdo da HPC para distirbios na alimentacdo utilizando a
estrutura E5, sendo a Figura 4.8a) para distirbios na vazio e a Figura 4.8b) para distirbios na
composi¢ao.

Para ambos os disturbios a estrutura E5 se mostrou eficaz para o controle de pressao da
HPC, apresentado maiores amplitudes de oscilagdo para os distirbios na vazdo de alimentagao.

Portanto, o uso de RCPA ¢ uma estratégia viavel para o controle de pressao da HPC.
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Figura 4.8 — Comportamento da pressdo da HPC para distirbios na a) vazdo e b) composicao de alimentagdo
para a estrutura ES.

Na Figura 4.9 podemos observar que a estrutura E5 também foi eficaz para o controle
da composi¢do os produtos mediante a distirbios na vazdo de alimentagdo. No disturbio
positivo na vazao podemos observar que a composicdo de MeCN apresenta um undershoot
significativo, no mesmo periodo que temos o maior overshoot na pressao da HPC (Figura

4.8a)). Esse tipo de comportamento refor¢a a necessidade da existéncia de um controlador de

pressao eficiente para FHIPSD.
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Figura 4.9 — Comportamento da composicdo de a) MeCN e b) H>O para distirbios na vazio para a estrutura ES.

Para os distarbios na composi¢ao de alimentagdo, Figura 4.11, podemos ver que existe

uma relacdo quase que inversamente proporcional entre a pressdo da HPC, mostrada na Figura

4.8b), e a composi¢ao de MeCN (Figura 4.11a)). Onde um disturbio negativo na composi¢ao

promove um unico undershoot na pressao da HPC e no mesmo instante podemos observar um

overshoot Gnico na composicdo de MeCN.
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Figura 4.10 — Comportamento da composi¢ao de a) MeCN e b) H,O para disturbios na composicao para a

estrutura ES.

A Tabela 4.4 apresenta os resultados dos indicadores de desempenho para o controle

das composicdes dos produtos. Podemos observar que a estrutura ES apresenta valores de offset

da composi¢ao de MeCN significativamente menores que os obtidos da estrutura E1. O valor
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da IAE da MeCN para distarbios positivos na vazao reduziu de 5,182 para 1,365%mol, uma

melhora de 73,7%.

Tabela 4.4 — Resultados quantitativo para a estrutura de controle ES5.

e . . IAE Offset Max %
Produto  Distiirbio Tipo o o e Yo/u Al
(%mol)  (Y%mol)  (%mol) (%)
Vazio Positivo 1,365 0,004 97,934 -1,968
MeCN Negativo 0,151 -0,004 99,996 0,096
Composicio Positivo 0,209 0,004 99,627 -0,274
POSIFA0  Neoativo 0,101 20,004 99,983 0,083
Vazio Positivo 0,744 0,008 99,094 -0,807
0 Negativo 0,287 -0,007 99,590 -0,310
2 Composicio Positivo 0,231 0,006 99,678 -0,222
POSIFA0  Njegativo 0,113 20,002 99,779 0,121
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Figura 4.11 — Area de troca térmica e carga térmica do reboiler/condensador para distarbios a) na vazio e b)

composicao para a estrutura ES.
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A Figura 4.11 apresenta o comportamento da 4area de troca térmica do
reboiler/condensador e sua carga térmica para disturbios da na vazao (Figura 4.11a)) e na
composi¢ao Figura 4.11 (b)) de alimentacdo. Podemos observar que para disturbios positivos
temos um aumento da area de troca térmica do reboiler/condensador acompanhada de um
aumento da carga térmica.

O uso de RCPA permitiu manipular a carga térmica do reboiler/condensador de forma
a conseguir controlar a pressao da HPC através da manipulagdo indireta da disponibilidade de
area de troca térmica. Portanto, RCPA em FHIPSD permite retomar um grau de liberdade que

foi perdido para a realizacdo da integragao térmica do reboiler e condensador.

4.5 HVB vs RCPA

Conforme mostrado na Figura 4.12 a estrutura de controle sem o controlador de pressao
(E1) apresenta a maior flutuagdo de pressdo quando comparada com as outras estruturas com
controle de pressdo para disturbios na vazao de alimentacdo. Para disturbios na composicao a
estrutura ES apresentou um overshoot um pouco maior que a E1. Contudo, a estrutura E1 ¢ a

que apresenta os maiores offset de pressao.
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Figura 4.12 — Pressdao da HPC para distarbios a) na vazdo e b) composicao para as estruturas E1, E4 e ES.

Comparando as estruturas E4 e E5, podemos ver que a estrutura usando HVB (E4)
apresentou uma maior eficiéncia na rejeicdo dos disturbios de vazao e composicao. Portanto,
temos que a estrutura com um duplo controle de pressao utilizando HVB ¢ a que apresentou a

maior eficiéncia para o controle da pressao da HPC.
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Além do controle da pressdo ¢ importante também avaliar qual dessas estruturas
apresentou o melhor desempenho com relagdo ao controle por inferéncia das composicdes dos
produtos. A Tabela 4.5 apresenta os valores de IAE, offset e overshoot/undershoot méximo para

as trés estruturas avaliadas (E1, E4 e ES).

Tabela 4.5 — Resultados quantitativos para as estruturas E1, E4 e ES.

Estrutura E1l E4 ES5

IAE  Offset  yMax  IAE  Offset  yMaxr  IAE  Offet  yMax

Produto  Distarbio  Tipo
P (Y%omol) (%mol) (%mol) (%mol) (%mol) (%mol) (%mol) (%mol) (%mol)

+ 5,182 0,109 95,851 1,468 0,011 98,298 1,365 0,004 97,934

Vazio - 0,684 -0,075 99,996 0376 -0,010 99,997 0,151  -0,004 99,996

MeCN + 0,752 0,096 99,803 0441 0,016 99,577 0,209 0,004 99,627
Comp. - 0465  -0,055 99,961 0250 -0,008 99988 0,101  -0,004 99,983

j + 1,074 0,008 98,562 0467 0,010 99312 0,744 0,008 99,094

Vazio - 0,645 -0,006 99214 0200 -0,008 99599 0,287  -0,007 99,590

Lo Comp + 0,180 0,003 99,635 0,128 0,007 99,755 0,231 0,006 99,678

- 0,135  -0,001 99,996 0,072  -0,002 99,979 0,113  -0,002 99,779

Em relacdo a eficiéncia no controle das composicoes dos produtos podemos analisar
através dos valores de IAE que as estruturas E4 e ES5 apresentaram valores menores que a
estrutura E1. Além disso, essas estruturas reduziram bastante os valores de offset na composi¢ao
de MeCN para todos os disturbios avaliados.

Comparando as estruturas E4 e ES5, temos que a estrutura ES apresentou os menores
valores de IAE e de offset para a composicao de MeCN. Para a composicao de H>O a estrutura
E4 apresentou os menores valores de IAE. Contudo, para distirbios positivos na vazao, a
estrutura E4 apresentou um valor de overshoot/undershoot maximo melhor que a estrutura ES,
provavelmente por causa do melhor controle na pressao.

Por fim, temos que a estrutura E4 apresentam ¢ a que apresenta o melhor desempenho
para o controle da pressaio HPC, mas a estrutura E5 obteve os melhores indicadores de
desempenho para o controle por inferéncia de composicdo. Esse resultado inspira a
possibilidade de uma nova estrutura de controle capaz de captura os efeitos positivos da

utilizagdo de HVB e RCPA simultaneamente.
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Capitulo 5

Conclusoes e Trabalhos futuros
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5.1 Conclusées

PSD com integracdo total apresenta uma limitacdo do controle da pressio da HPC,
devido a perda de grau de liberdade promovida pela integracao térmica entre o reboiler da LPC
e o condensador da HPC. A falta de um controlador de pressdo, tem como consequéncia a perda
de especificagdo de composicdo de MeCN para distirbios na vazdo e composi¢do de
alimentagao.

O uso de hot-vapor bypass para o controle da pressao da HPC se mostrou uma estratégia
eficaz para PSD com integracao total. Sendo possivel, trés configuragdes de uso do hot-vapor
bypass. Reboiler/condensador parcialmente alagado também se mostrou uma estratégia eficaz
para conseguir recuperar o grau de liberdade perdido e controlar a pressdo da HPC.

O controle da pressao da HPC permitiu a redugdo dos valores de offset na composi¢ao
de MeCN, tanto para distirbios na composi¢do como na vazao de alimentagdo, a mesma
tendéncia de reducao foi observada para os valores da IAE.

Entre as trés configuragdes de uso de hot-vapor bypass avaliadas a configuracdo com
um controle duplo de pressao (estrutura E4) foi a que apresentou o melhor desempenho em
relagdo ao controle da pressao da HPC.

A abordagem utilizada para a modelagem do reboiler/condensador, que permite alterar
a area de troca térmica em fung¢@o do nivel do vaso de refluxo, se mostrou adequada para avaliar
a efetividade da estrutura ES5.

A estrutura E4, que dispde de um duplo controle de pressao usando HVB, foi a que
apresentou o melhor desempenho para o controle de pressdao. Contudo, a estrutura ES5
apresentou os melhores valores dos indicadores de desempenho para o controle da composi¢ao
de MeCN. Portanto, uma estrutura de controle capaz de combinar HVB e RCPA pode

apresentar resultados ainda melhores.

5.2 Trabalhos Futuros

Através dos resultados obtidos e avaliacdo dos indicadores das estruturas controle,
temos com uma proposta de trabalho futuro a utilizagdo em conjunto do hot-vapor bypass e
reboiler/condensador parcialmente alagado como forma de melhorar o desempenho do controle
de FHIPSD.

Outra oportunidade de trabalho futuro encontra através da pesquisa da literatura,
buscando ampliar o potencial de eficiéncia energética e controle de FHIPSD ¢ a avaliagao de

uma FHIPSD com recompressao de vapor.
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ARTICLE INFO ABSTRACT

Keywords: Fully heat-integrated pressure-swing distillation system is often more economically viable; however, the dynamic
Af‘""'-‘?" mixture behavior of this system is subject to the effect of floating: in the high-p column, making the
Simulation control of this process a challenge. The most common way to control the pressure in distillation columns is by
AD;:'::‘::'""W’"" manipulating the coolant flow rate, but this strategy cannot be used in the heat-integrated pressure-swing
distillation because of the coupling between reboiler and cond Th , this study the use of
hot-vapor bypass to control the pressure of the high-pressure column of the pressure-swing distillation process
applied to the separation of azeotropic acetonitrile-water system. Disturbances to the fresh feed flow rate and
feed composition were performed. The scheme with dual pressure control presented the lowest average value of
the TAE. Moreover, all configurations have shown satisfactory results in controlling the products’ composition

with an offset of less than 0.013%.

1. Introduction

The occurrence of azeotropes is quite common in the chemical in-
dustry, which leads to a constant interest in researching the separation
processes of azeotropic mixtures. A known example is the SOHIO pro-
cess — its byproduct forms an azeotrope between acetonitrile (MeCN)
and water (H20). This mixture cannot be separated through conven-
tional distillation. Azeotropic mixtures are typically sef d by

that the dynamic behavior of PSD applied to the separation of the MeCN-
H,0 system is still little investigated. To the best of our knowledge, the
work of Repke et al. [12] is one of the only studies in the literature to
address this subject.

PSD is considered to be environment-friendly [13], as it does not
require the addition of a third ¢ Also, energy saving through
heat integration is quite viable due to the pressure difference between
the two columns. The most used configuration of heat integration is
between the condenser of the HPC and the reboiler of the LPC. This

employing extractive or azeotropic distillation; distillation using salt
effects; or pressure-swing distillation (PSD) (1.

PSD is suitable for mixtures in which azeotrope composition changes
significantly with pressure variation. Generally, PSD can be used if the
azeotropic point changes by at least 5 mol% with a moderate pressure
variation [2]. An ordinary PSD system comprises two columns: a high-
pressure column (HPC) and a low-pressure column (LPC).

The first study to apply the PSD process to separate an azeotropic
mixture was published by Lewis [3]. Afterward, Eishah and Luyben [4]
performed dynamic modeling studies of the PSD process. An excellent
review of this technology is presented by Liang et al. [5].

Regarding the MeCN-H;0 system, Presson et al. [6] were the first
authors to propose the use of PSD to obtain high purity MeCN. Most
studies focus on steady-state deling for design optimization and
evaluation of the optimum operating conditions [7-11]. It is noteworthy

* Corresponding author.
E-mail address: karoline.dantas@ufcg.edu.br (K.D. Brito).

https://doi.org/10.1016/j.seppur.2021.119168

configuration is shown in Fig. 1.

The condenser and reboiler can be fully or partially heat integrated,
as shown in Fig. 1. The full heat integration results in significant cost
savings, although it introduces difficulties in dynamic control [14].
These complications occur due to the loss of degrees of freedom of the
control system — input heat in the reboiler of the LPC and output heat in
the condenser of the HPC. These variables are used to control the tem-
perature of the sensitive stage in the LPC and the HPC pressure,

respectively.
The dynamic behavior and control of a fully heat-integrated PSD
(FHIPSD) to sep the tetrahydrofi ter system was investigated

by Luyben [15]. The author observed that this configuration presented a
significant loss on control performance. Besides, it was only able to
handle small disturbances, and the obtained purities were far from the
desired specifications. Afterward, Yu et al. [14] proposed a different
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Nomenclature

Symbol Description

DCypc ~ HPC diameter

DCipe LPC diameter

DDype Reflux drum diameter in the HPC

DDy pc Reflux drum diameter in the LPC

DSypc  Sump diameter in the HPC

DSipc  Sump diameter in the LPC

Feresh Fresh feed flow rate

FiPG.  Coolant flow rate in the LPC

FUPC  Steam flow rate in the HPC

FHIPSD/ PHIPSD Fully/ Partially Heat-Integrated Pr Swing
Distillation

HPC High-Pressure Column

HCppe  Tray spacing in the LPC

HCypc  Tray spacing in the HPC

IAE Integral of Absolute Error

LPC Low-Pressure Column

LDpe Reflux drum length in the LPC

LDypc Reflux drum length in the HPC

LSipc Sump length in the LPC

LSypc Sump length in the HPC
Lo Reflux drum level in the LPC
LvI®  Stage 22 level in the LPC
Lvllye Sump level in the LPC
Lvif"®  Reflux drum level in the HPC

Lvl,,  Sump level in the HPC
MeCN  Acetonitrile

PSD Pressure-Swing Distillation
PID Proportional-Integral-Derivative
Pl Proportional-Integral

P Stage 2 pressure in the HPC
PH"C Reflux drum pressure in the HPC
pFe Stage 1 pressure in the LPC
Qrupc  Heat duty in the HPC

Rypc Reflux flow rate from the HPC
Ripc Reflux flow rate from the LPC
RRypc  Reflux ratio in the HPC

RRipc  Reflux ratio in the LPC

e Stage 22 temperature in the LPC
THsC Stage 13 temperature in the HPC

a)

Fig. 1. Pressure-swing distillation system a) fully

a ulal 1 )

control structure for the FHIPSD used to sep
mixture, The used three temperature llers that
lated the heat input rate to the reboiler of the HPC and the reflux ratios
of both columns. As the pressure of the HPC is not controlled, pressure-
compensated temperature control is necessary. This structure proved to
be efficient in controlling composition for large disturbances in the feed.
According to Luyben [16], the floating-pressure in HPC makes the
control more complex, as it affects the volatility and the saturation
temperature. In PSD, this effect can be even more harmful, as the
mixture to be separated is necessarily sensitive to pressure variation. To
allow direct pressure control, the FHIPSD configuration is converted
into partially heat-integrated PSD (PHIPSD) through the inclusion of an
auxiliary heat exchanger (reboiler or condenser), increasing the
required investment cost.
Corrective strategies are generally used to minimize the effects of the
floating-pressure in FHIPSD. The p p d P
seems to be a good solution for composition control. On the other hand,

b)

heat-integrated; b) partially heat-integrated.

no pressure control can make the process less secure. In the work of Yu
etal. [14], the HPC pressure increased from 1,200 to 1,347 kPa (15.4%)
when a disturbance of + 20% was applied to the feed flow rate.

This study investigates the dynamic behavior of the separation pro-
cess of MeCN-H,0 through PSD. The FHIPSD is evaluated, as the absence
of an auxiliary heat exchanger makes the control more complex.
Furthermore, a new control structure is tested for a fully heat-integrated
PSD system, using hot-vapor bypass to control the HPC pressure. This
new strategy avoid the floating-pressure, making the process operation
more stable and safer. To the best of our knowledge, there are no pub-
lished studies that have used hot-vapor bypass to control the HPC
pressure of a PSD process. Therefore, this work's main objective is to
propose a control structure capable of controlling the pressure of both
columns in an FHIPSD system, without the addition of an auxiliary heat
exchanger.
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CHol-vapor bypass:
e T R ¥ -

¢) Configuration 11
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b) Configuration I

d) Configuration 11

Fig. 2. Hot-vapor bypass configurations.

2. Hot-Vapor bypass

The most common way to control the pressure in distillation columns
is by manipulating the cooling flow rate, and at a real plant is hard due to
its large value. However, this strategy cannot be used in the HPC of
FHIPSD, because of the fully coupling b cond and reboiler.
In this case, it is required another approach to control the pressure, as
the hot-vapor bypass strategy. As ding to Kister and H. [17], the
hot-vapor bypass employing dc s at the ground level is
one of the most popular for large cooling-water condensers. For this
reason, it is widely used in flooded condensers.

To control the pressure by using hot-vapor bypass, the overhead
vapor is split into two streams. The first one flows to the condenser,
where the vapor is sub-cooled. The other stream goes directly to the
reflux drum, as shown in Fig. 2a.

In configuration I (Fig. 2b), the control element is valve A, which
opens when the column pressure increases, allowing more steam to be
directed to the condenser, promoting an increase in the ratio between
condensed and bypassed steam; more condensed steam reduces the

p and, ¢ quently, the p In configuration II
(Fig. 2¢), the control element is valve B and, when the column pressure
increases, it closes to direct more steam to the condenser. Finally,

condensed and bypassed steam.

For cases in which the column pressure decreases, the behavior of the
valves is reversed. In Configuration I, valve A is closed; in Configuration
11, valve B is opened; in Configuration III, we have the combined effect of
manipulating valves A and B.

Luyben [ 18] studied a few control structures for controlling pressure
in a distillation column with an air-cooled condenser. The author

luded that the hot-vapor bypass figuration shown in Fig. 2d
provides an effective pressure control.

Ciannella et al. [19] evaluated three st (Fig. 2a, Fig. 2b,
Fig. 2¢, Fig. 2d) that can be applied to the FHIPSD. The authors showed
that configuration 2c presented the best performance in terms of pres-
sure control.

3. Process modeling
3.1. Steady-State

The acetonitrile-water system forms a minimum-boiling azeotrope
that is highly sensitive to changes in pressure — the azeotropic compo-
sition changes from 69.7 to 58.9 mol% (18.6%) as the pressure increases
from 1 to 4 atm, as shown in Fig. 3a and Fig. 3b. When significant

configuration IIT (Fig. 2d), uses a double pi control ip g

position changes (=5 mol %) can be achieved over a moderate

valves A and B to obtain a combined effect of the relationship between

C

pressure range, this effect can be exploited to separate azeotropic

80



G.W. Farias Neto et al.

1.0 4

K 1 atm /
= 4 atm Aze,, ~§9.5% [
z
SIS
3
< 074
g 5
£ 064 {B¥ 1
E L
T 05
=]
= 04
g Aze,  =58.6%

g 034
> v,
02
T
014y
00 T v u

et T T T T
00 01 02 03 04 05 06 07 0% 09 10
Liquid Mole Fraction (McCN)

a)
1 atm
——4aim
Aze,, FSE6%
i |
b __/:
5,

-~

Temperature (°C)
s

100
90
Aze,, = 69.5%
4

804 -

a8 s e — o

3

o

70 T T T T T T T T 1
0.0 0.1 02 03 04 05 0.6 .7 08 09 1.0
X,y MeCN Composition
b)

Fig. 3. a) x-y and b) T-xy diagrams for MeCN-H,0.

mixtures by the so-called PSD [2].

To describe the non-ideal behavior of this system, a suitable ther-
modynamic model must be chosen. According to Acosta et al. [20],
Wilson, NRTL and UNIQUAC models show similar results for the cor-
relation of vapor-liquid equilibrium data. In this current study, the
Wilson model was adopted. The binary interaction parameters were
obtained from the Aspen Plus'™ database. The vapor phase was
considered ideal.

The work by Li et al. [11] was used as the base case for this current
study. All the required information to modeling the FHIPSD process is
summarized in Fig. 4. The split fraction — the amount of hot-vapor
bypass that goes to the reflux drum - is set to 6.45%.

The steady-state simulation of the FHIPSD process was implemented
in Aspen Plus™, as shown in Fig. 5. To model both distillation columns,
the RadFrac routine was used. The LPC was modeled without the
reboiler and the HPC without the condenser - this reduces one degree of
freedom in each column. To improve convergence, the algorithm
“strongly non-ideal liquid" was used. Condenser and reboiler were
implemented using the HeatX routine by specifying the subcooling de-
gree of the hot stream outlet. The use of the HeatX block to simulate the
reboiler/condenser allows direct coupling to the Aspen Plus™, without
the need of modifying the Aspen Plus Dynamics™ Constraints, as shown
in Fig. 5. For the LPC sump and the HPC reflux drum, the “Flash2"
routine was adopted and configured as adiabatic, having no p
drop.

Pumps and valves were included in the fl

to obtain a realisti

and Purification Technology 275 (2021) 119168

dynamic simulation in a further step of this work. Valves and pumps
have been configured to not present saturation in the dynamic simula-
tion and the pressure drop in the columns was 0.0068 atm per tray. They
were confi d to avoid As the amount of figures is high, we
have included the detailed PFD of the process in Aspen Plus Dynamics™
and screenshots of configuration I, II and III and their control faceplates
as a Supplement.

The fraction of the HPC overhead vapor flow rate that bypasses the

condenser/reboiler is a function of the subcooling degree. A itivity
analysis was performed with it to calculate this fraction. In this sensi-
tivity analysis, the heat duty of the cond boiler is kept

to ensure the design conditi This is possible with the adj of

the hot-vapor bypass flow rate for each degree of subcooling. When the
hot vapor flow rate increases, less vapor goes to the condenser/reboiler.
As the heat duty is constant, the subcooling degree increases. In this
case, the numerator and denominator of the logarithmic mean temper-
ature difference increase, but the denominator changes in a logarithmic
way. To keep a constant value of the heat duty, the area of the heat
exchange should be increased. Therefore, a larger heat exchange area is
required. This behavior is shown in Fig. 6.

Heat transfer was limited to a maximum subcooling degree of 22 “C
because the temperature of the condensed is 100.8 °C, approximately
the same as the bottom temperature of the LPC. In this sense, the
calculated heat exchange area was equal to 82.15 m®. The overall heat
transfer coefficient was 850 W/(m?K) [1].

3.2, Sensitivity stages

Inferential temperature control is the most usual strategy to control
the composition in distillation processes. The key step for effective
control is determining the sensitive stage of each manipulated variable.
In the FHIPSD, there are three possible manipulated variables: reflux
ratio in the LPC (RRypc), reflux ratio in the HPC (RRypc), and the heat
duty in the HPC reboiler (Qpiipc). Luyben [21] presents a few techniques
to select the sensitive stages. The sensitivity criterion was used in this
present study. According to this technique, the selected stage should
present the higher temperature variation to a small variation (+0.1%) of
the manipulated variable.

Fig. 7 shows the application of the sensitivity criterion for the LPC
reflux ratio. The sensitive stage is 22, near the bottom of LPC. This result
is a consequence of the strong coupling between variables at the top of
the column with those at the bottom.

The results of the sensitivity criterion of the HPC are illustrated in
Fig. 8. Reflux ratio and heat duty present the same sensitive stage (13),
as shown in Fig. 8a and Fig. 8b, respectively. Using the slope criterion,
stage 13 was also the sensitive stage for both variables. As stage 13 was
identified as sensitive in the two methods used for both variables, the
inferential temperature control strategy will have only one temperature
control for the HPC.

3.3. Dynamic simulations

Realistic d POy

ly are run in Pressure Driven mode, as it
represents what actually occurs in the plant operation [ 22]. Converting
from steady-state simulation from Aspen Plus™ to Aspen Plus Dy-
namics™ requires the design of columns and vessels (sump and reflux
drum), as the inventory must be defined. The columns’ diameters were
calculated using the Column Internal/Interactive Sizing mode from
Aspen Plus™, while the length and diameter of the reflux drums and
sumps were calculated for a 5-minute hold-up for a 50% level [21].
Three configurati were 1 d for the control of the HPC
pressure [19]. They are shown in Fig. 2a, Fig. 2b, Fig. 2¢, and Fig. 2d,
which correspond, respectively, to configurations I, 11, and II of this
work. The basic control structure is presented in Fig. 9. It comprises 10
proportional-integral-derivative (PID) controllers. This structure does
not consider the HPC pressure control yet. It is important to highlight
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100 kol/h
0.250 MeCN
0.750 H:0
25.0°C

75.05 kmol/h
0.001 MeCN
0.999 H,0

103.5°C

1.0 atm
DD,pc0.89 m
D4pc 1.78 m

1313.7 kW
82.15m?

LDyc1.83m

86.1 kmol/h
0.587 MeCN
0,413 H,0
122.8°C

RRy: 0.70
DCipc 0.76 m
HCp: 0.61 mytray

Fig. 4. Process information of the base case.

Fig. 5. Flowsheet for FHIPSD with hot-vapor bypass implemented in Aspen Plus™,

that, as the LPC was simulated with a decoupled reboiler, a level
controller had to be included in the last stage to guarantee the suitable
hydraulic functioning of the column.

The closed-loop tuning of the temperature controllers (TC-LPC and
TC-HPC) was performed for each assessed configuration, and the PID
parameters were calculated using the Ziegler-Nichols method. A dead-
time of 2 min was considered. The tuning was performed in two

stages. First, the TC-HPC was tuned with the TC-LPC in automatic. Last,
with the TC-HPC adjusted and in auto, the TC-LPC was tuned. Other
tuning sequences were tested but presented a worse performance than
the sequence described. The HPC reflux is maintained constant by the
FC-Ryjpc controller that manipulates the valve V6 with reverse action.
On the other hand, the reflux rate of the LPC is directly modified to
control the temperature of stage 22.

and Purification Technology 275 (2021) 119168
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Fig. 7. Sensitivity criterion for the LPC.

Aspen Plus™ treats the condenser as the column’s first stage. As the
HPC was simulated with a decoupled condenser, the reflux drum be-
comes the first stage for Aspen Plus™. That way, the pressure measured
in the column, which corresponds to the pressure of the actual first stage,
corresponds to the pressure of Aspen's stage 2.

Table 1 summarizes the information about the basic control

and Purification Technology 275 (2021) 119168

structure, which is the same for all the evaluated configurations. Table 2
presents information about each pressure control structure for the HPC.

4. Results and discussion

To test the effectiveness of the pressure control strategies proposed
for FHIPSD, disturbances of + 10% were performed in the fresh feed
flow rate (90 - 110 kmol/h) and the composition of MeCN (22.5 -
27.5%). For all evaluated disturbance scenarios, no controllers’ satura-
tion or vessel overflows were observed.

To evaluate disturbance rejection for the three studied configura-
tions, the integral of absolute error index (IAE) was adopted as the
pressure control performance indicator. This index quantifies how close
the setpoint was to the controlled variable specification during a certain
period and is defined by Eq (1).

IAE = / |y=y* |dt [¢))

where y is the controlled variable value and y* is the set-point value; to
and t are the initial and final time, respectively.

4.1. Pressure control

The dynamic performance of the pressure when subject to distur-
bances in the feed flow rate is presented in Fig. 10. Configuration III had
the llest oversh while Confi; ion I p d the largest
ones. This result was observed for both positive and negative
disturbances.

Configuration 111 has two control valves: one for the column and the
other for the reflux drum.

The results obtained for disturbances in the feed composition are
shown in Fig. 11. Again, Configuration III pr d the llest over-
shoots, and Configuration I the largest. Configuration I manipulates the
valve that directs the flow rate to the condenser/reboiler. On the other
hand, Configuration Il manipulates the valve of hot-vapor, which is a
bypassing flow rate. This means that its flow rate is much lower than the
flow rate to the condenser/reboiler. Lower flow rates imply small valves,
which are usually more sensitive in terms of control. As the hot-vapor
has a more sensitive valve (Configuration II), it presents a better con-
trol performance when compared to that of Configuration I. The two
valves of Configuration III promoted the best performance in pressure
control, as they reduced the reflux temperature variation.

Table 3 presents the average values of IAE for the three evaluated
configurations. Configuration Ill presented the lowest value of the IAE. A
difference of 9.4% when compared to Configuration II (the intermediate
result).
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Fig. 8. Sensitivity criterion for the HPC, a) reflux ratio and b) reboiler heat duty.
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Fig. 9. Basic control structure.
Table 1
Information of basic control structure.
Parameters FC-FEED FC-Rype PC-LPC LC-LPCD LC-LPC22 LC-LPCS LC-HPCD LC-HPCS
Controlled Friea, Rypc P LIS, LV e Lvlirs LS,
Manipulated v2 V6 S, v3 v7 vo V1 vio
Gain (%/%) 0.5 0.5 20 10 10 10 10 10
Integral (min) 0.3 0.3 10 9999 9999 9999 9999 9999
Derivative (min) 0 0 0 0 0 0 0 0
Controller action Reverse Reverse Direct Direct Direct Direct Direct Direct
Table 2
Information of each pressure control structure for the HPC.
Configuration 1 n m
Parameters TC-LPC TC-HPC PC-HPC TC-LPC TC-HPC PC-HPC TC-LPC TC-HPC PC1-HPC PC2-HPC
Controlled TS ne | T ™ | o k) e P [ a
Manipulated Reec e V5 Rirc FiFc va Rirc R Vs va
Gain (%/%) 8.14 10.31 5 6.72 11.54 5 6.72 12.34 5 5
Integral (min) 10.35 3.90 10 11.83 3.69 10 11.48 3.62 10 10
Derivative (min) 1.66 0.62 0 1.89 0.59 0 1.84 0.58 0 0
Controller action Direct Reverse Direct Direct Reverse Reverse Direct Reverse Direct Reverse
It is important to note that, for positive disturbances in both feed's authors of that work concluded that Configuration Il was the best option

composition and flow rate, the IAE results of Configuration IT were less
than those of Configuration III. This may be explained due to small
pressure offsets — 7x10™ atm for composition disturbance and 8x10™*
atm for flow rate disturbance - in the column of Configuration IIL. If such
offset is disregarded, the IAE values obtained for these disturbance
scenarios would be 8.4x10 atm and 14.6x10™* atm, respectively. These
results are cc ible with those ob d by Cianella et al. [19]. The

because it presents a simpler control structure than Configuration III.

According to the results shown in the present paper, Configuration Il
has the best performance in controlling the pressure of HPC. This
configuration was also evaluated by Luyben [18] and presented an
efficient performance to control the column pressure.
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Table 3
IAE for each configuration of hot-vapor bypass pressure control.
Configuration 1 n m
PC-HPC PC-HPC PC1-HPC PC2-HPC
(107 atm) (10 atm) (10 atm) (10 atm)
Disturbance + - + - + - + -
Flow rate 25.9 29.4 18.1 246 20.1 19.8 15.3 17.8
Composition 18.2 20.6 11.7 179 149 10.6 14.8 129
Average 235 18.1 16.4 15.2
0.9996 0.9996 = 2
+10% - Configuration I
09994 4 00 +10% - Conl::gurat!nn I
L 1 =+10% - Configuration 11|
" =—-10% - Configuration |
9992 4 .
I i ~ 09992 = -10% - Configuration Il
2 —— : h ———-10% - Configuration III
= 099904 2
g g
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Fig. 12. Comp b for d in feed flow rate.

4.2. Composition control

Fig. 13. Composition behavior for disturbance in feed composition.

The control structure must keep the products’ compositions at the

the other hand, the settling time of MeCN composition varied more with
the control configuration: Configuration IIl presented the lowest settling
time (between 3 and 4 h), while Configurations I and IT had the largest

specified setpoints. This is a difficult task for the inferential temperature
control, which is the case of the present work. Luyben [16] and Zhang
etal. [23] studied complex control structures to reduce the composition
fluctuation, mainly for partially heat-integrated PSD systems.

A simple control scheme was adopted in the present study. It pre-
sented satisfactory results for flow rate disturbances, as shown in Fig. 12.
All the configurations had similar results regarding overshoots and off-
sets in the evaluated disturbances. In the case of positive disturbances,
the average offset of the MeCN composition was 0.012%. As for negative
disturbances, the average offset was 0.009%. Values in that same order
of magnitude were obtained for the H,O composition.

The results for disturbances to the feed composition are shown in
Fig. 13. The settling times for negative disturbances were higher when
compared to those of positive disturbances. The settling time for H,0
purity was almost the same for the three evaluated configurations. On

times (between 4 and 5 h).

5. Concluding remarks

The use of hot-vapor bypass to control the pressure of the HPC in an
FHIPSD system proved to be effective in correcting the effect of floating-
pressure for both disturbances in flow rate and composition of the feed.
This is a more economically viable solution than the addition of an
auxiliary condenser, which is the more usual solution.

The three evaluated configurations were able to control the pressure
satisfactorily. Also, they were able to maintain the product specifica-
tions with an offset of at most 0.013%. Configuration III presented the
lowest average IAE, being the best pressure control option for the system

studied in this work.

It was observed that the sequence in which the temperature
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controllers were tuned was essential to achieve the obtained results.
When tuned in another sequence, or when proportional-integral (PI)
controllers were used for temperature control, the results were not
satisfactory due to the strong coupling between the variables of the two
columns.
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The binary mixture formed by acetonitrile (MeCN) and water (H,0) presents a minimum azeotrope highly
sensitive to pressure variations, which can be separated through pressure-swing distillation (PSD), which is
considered a very energy efficient process due to the possibilities of heat integration, in particular integration
between the condenser and the reboiler of columns, known as Fully Heat-Integrated PSD (FHIPSD); in addition to
being friendly from the environmental point of view. Despite promoting energy gains, integration reduces the
freedom to control the process and, consequently, allows pressure fluctuation in the high-pressure column. This
study evaluates the use of a partially flooded reboiler/condenser as a way to recover a degree of freedom of the
process. The ability to maintain the purity specifications of products in two FHIPSD control configurations
(conventional and with partally flooded reboiler/condenser) was evaluated for disturbances in the flow rate and
feed composition. The use of a partially flooded reboiler/condenser allows controlling the heat exchange area by
manipulating the level of liquid in the heat exchanger. The results showed that the partially flooded reboiler/
condenser configuration promoted significant reductions in the steady state error values in the MeCN compo-
sition; and for positive flow disturbances, the steady state error value was reduced from 0.109 mol% to 0.004 mol

%.

1. Introduction

PSD is an important process for the separation of pressure-sensirive
azeotropic mixtures. A system can be considered sensitive to pressure
variation when the azeotrope composition is modified by at least 5%
with a moderate pressure variation [1].

Lei etal. [2] and Liang et al. [3] present a list of azeotropic mixtures
considered sensitive to pressure variations and that can be purified using
PSD. The system composed of MeCN and H0 appears in both studies as
a mixture that can be separated using PSD.

The binary mixture formed by MeCN and HzO has a minimum
azeotrope that is highly sensitive to pressure changes. As shown in Fig. 1,
the azeotrope composition changes from 69.7 to 58.9 mol% with pres-
sure change from 1 to 4 atm (a 10.9 mol% difference).

The first reference found in literature on the use of PSD to obtain
high purity MeCN was the work by Presson et al. [4]. Studies related to
PSD modeling for the MeCN-H,0 system are mainly aimed at design
optimization and operational condition ([5.6.7.8.9]): Repkeetal. [10] is
one of the few works that evaluate dynamics and control.

For the separation of binary systems, the PSD process consists of two

columns operating at different pressures: the one with higher pressure is
called High-Pressure Column (HPC) and the one with lower pressure is
called Low-Pressure Column (LPC). Product streams depend on the type
of azeotrope to be separated. Maximum azeotropes have the products of
interest obtained in the distillate streams and minimum azeotropes have
the products of interest obtained in the base streams, For the MeCN-H,0
system, HPC and LPC base streams consist of MeCN and H,0,
respectively.

The distinction between the operating pressures of columns results in
significant difference between the temperature profiles of columns, as
observed in Fig. 1b. This temperature difference makes it possible to
carry out various forms of energy integration, allowing the reduction of
steam consumption and, consequently, carbon dioxide (CO;) emissions.

According to Hamad and Dum [11], it is possible to reduce by 60%
the energy consumption of a PSD system for tetrahydrofuran-water by
performing an optimization procedure involving energy integration.
Zhai et al. [12] proposed three intensified schemes for PSD using heat
integration and heat pump. As a result, the PSD scheme with the
application of a heat pump has the best performance, with a reduction of
51.30% in capital cost and 84.73% in CO, emissions.

In the case of PSD systems, the heat integration with the greatest
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Nomenclature
Symbol Description
Aexch  Heat exchange area for condensation

Alonl Total heat exchange area

DCHPC HPC diameter

DCLPC  LPC diameter

DDHPC Reflux drum diameter in the HPC

DDLPC  Reflux drum diameter in the LPC
DSHPC  Sump diameter in the HPG
DSLPC  Sump diameter in the LPC

Diye Distillate flow rate from LPC
FFeed  Fresh feed flow rate
Fuotp  Boilup flow rate

Fgfﬂm Coolant flow rate in the LPC

e Steam flow rate in the HPC

FHIPSD Fully Heat-Integrated Pressure Swing Distillation
HPC High-Pressure Column

HCLPC  Tray spacing in the LPC

HCHPC  Tray spacing in the HPC

IAE Integral of Absolute Error

LPG Low-Pressure Column

LDLPC  Reflux drum length in the LPC

LDHPC Reflux drum length in the HPC
LSLPC  Sump length in the LPC
LSHPC  Sump length in the HPC

VIS Reflux drum level in the LPG
Lvlif,ﬁp Sump level in the LPC
LvI5ES  Reflux drum level in the HPC
Lvlis  Sump level in the HPC

LC LPCDsetpoint LC-LPCD controller setpoint

MeCN  Acetonitrile

Pdrop Pressure drop for stage

PHIPSD Partially Heat-Integrated Pressure Swing Distillation
PFRC Partially Flooded Reboiler/Condenser

PsSD Pressure Swing Distillation

PI Proportional Integral

pipe Stage 2 pressure in the HPC
pLrc Stage 2 pressure in the LPC
QHPC  Heat duty of the HPC reboiler

RLPC Reflux flow rate from the LPC

RRHPC  Reflux ratio in the HPC

RRLPC  Reflux ratio in the LPC

SSE Steady state error

T Stage 22 temperature in the LPC
T Stage 13 temperature in the HPC
Tsewing  Settling time

\%0S0S Percent Overshoot

9giPC HPC reflux drum level in percent

potential for energy gain is the use of the HPC overhead to supply energy
for LPC. In this configuration, the same heat exchanger works simulta-
neously as LPC reboiler and as HPC condenser (reboiler/condenser).
This heat integration can occur in two ways: 1) Fully Heat-Integrated
PSD (FHIPSD) - when the heat supplied to LPC is equal to the heat
removed in HPC; 2) Partially Heat-Integrated PSD (PHIPSD) — when
heats are different, and it is necessary to use an auxiliary heat exchanger
(supplying or removing energy). In the study conducted by Yin et al.
[13], a total annual cost reduction of 15.75% for PHIPSD and 27.39% for
FHIPSD were achieved compared to conventional PSD.

Full heat integration results in significant cost savings, although it
presents control difficulties [14]. This issue was evidenced in the study
by Luyben [15], in which the author concluded that due to the loss of
degree of freedom in the control, FHIPSD presented significant penalties
in dynamics and control, The use of a reboiler/condenser makes it
impossible to manipulate the heat duty of the LPC reboiler and the heat
duty of the HPC condenser; variables that are generally used to control
the LPC sensitive stage temperature and HPC pressure, respectively.

Pressure fluctuation in HPC makes dynamics and control even more
challenging, as pressure exerts influence on volatility and saturation
temperature [16]. One approach to mitigate the impact of pressure
fluctuations on product composition is to implement direct control of
product compositions and utilize cascade control to adjust temperature
controller setpoints, This strategy, as demonstrated in the study by Shan
et al. [17], offers a potential solution; however, it is constrained by the
requirement for online composition measurements. An intelligent con-
trol strategy based on back propagation neural network is proposed by
Sun et al. [18] for product composition control in PSD processes, aiming
to overcome the challenge of real-time online measurement of compo-
sition. However, it should be noted that the requirement for training
data for the neural network can still pose a complicating factor. To

circumvent the effects of pressure fluctuation, Yu et al. [14] used a
temperature controller with pressure compensator. This strategy cor-
rects the temperature setpoint according to column pressure fluctuations
and proved to be efficient to control the composition in FHIPSD
configurations.

The pressure compensator temperature control strategy has shown
good results but does not prevent pressure fluctuations in FHIPSD. Farias
Neto et al. [19] proposes the use of hot-vapor bypass as a way to control
the HPC pressure in an FHIPSD without using an auxiliary heat
exchanger. In this way, the authors were able to add a new degree of
freedom to the process in order to control pressure fluctuations.

To enhance the control of FHIPSD without relying on an auxiliary
heat exchanger, this study introduces the utilization of a partially floo-
ded reboiler/condenser as a novel approach to introduce an additional
degree of freedom in FHIPSD. The new degree of freedom will be utilized
to control the pressure of the HPC, which is one of the main challenges in
FHIPSD control. It is noteworthy that the modeling of such equipment in
the context of PSD has not been explored in previous literature, making
this study particularly innovative and unigue in its focus.

2. Partially flooded Reboiler/Condenser

The idea for a partially flooded reboiler/condenser is based on the
work of Luyben [20], who considered only the condenser of a single
distillation column, and whose main objective was to present a way to
simulate a partially flooded condenser in commereial simulators, espe-
cially in Aspen Plus Dynamics™. The author also evaluated the use of
level manipulation in the condenser as a way to change the heat ex-
change area and, consequently, the heat removed in the condenser to
control the column pressure. As shown in Fig. 2, in the FHIPSD config-
uration, the condenser and the reboiler are the same equipment, so that
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Fig. 1. Thermodynamics diagrams for MeCN-H0: xy (a) and and Txy (b).

it is possible to use a partially flooded reboiler/condenser.

In the partially flooded reboiler/condenser, part of the heat exchange
area is filled with liquid and the rest of the area is available for overhead
condensation, as shown in Fig. 3. The level in the heat exchanger and in
the reflux, drum is equalized by a system of communicating vessels.
Therefore, a change in the reflux drum level results in a change in the
area available for condensation.

Tig. 3a shows the assumptions of the process steady state condition:
the reflux drum is considered at 50% and the available heat exchange
area is equivalent to 75% of the total heat exchanger area. Fig. 3b is the
borderline case where the reflux drum is completely full and, in this
case, the heat exchange area available for condensation in the heat
exchanger is equivalent to 25% of the total area. The scenario shown in
Fig. 3¢ is the case where the vessel level is at the height of the inter-
connection (25%) between the vessel and the heat exchanger; in this
scenario, the entire heat exchange area of the heat exchanger is available
for condensation. In Fig. 3d, the vessel level is below the interconnection
(<25%) and the area available for condensation is also equal to the total
heat exchanger area. These values were adopted in order to avoid
emptying the reflux drum and loss of 100% of heat exchange area.

Separarion and Purificarion Technology 322 (2023) 124334

The reboiler/condenser can be a vertical thermosiphon with the
overhead passing through the shell and the LPC liquid in tubes. There-
fore, there is availability of heat exchange area for condensation
inversely proportional to the liquid height in the reflux drum: the lower
the liquid level, the greater the length of exposed tubes and the heat
exchange area. This relationship is valid for the operating conditions of
Cases 1, 2 and 3. For the condition presented in Case 4, the heat ex-
change area is always constant and independent on level.

The mathematical relationship between heat exchange area and
reflux drum level is obtained through the two cases with known levels
and areas (Cases 1 and 2). In Case 1, we have A.a [%“PC =50%) =

drm

75%, and in Case 2, Accn(%lhe = 100%) = 25%, With these two
points, we can perform a linear regression that represents the behavior
of the heat exchange area as a function of the vessel level for values of
the level greater than 25%. Eq. (1) presents such a relationship for the
case under study. Additionally, Fig. 4 shows the behavior of the heat
exchange area available for condensation as a function of the vessel
level.

ach “drum
. ‘ (65)]
Al if %l < 25%

exch

Ao (35 = { Tl (125 — 0.01 « %080 if %I - 259

where:

Acxen— Hear exchange area available for condensarion;

Al Total heat exchange area of the reboiler/condenser;

%!PC _ HPC reflux drum level in percentage value.

It is important to point out that there is heat exchange between the
condensate stagnant in the exchanger shell and the boilup because the
liquid in the hull is stagnant, its overall heat exchange coefficient is
much less than that of the fluid in motion. Luyben [20] evaluated the
influence of considering this effect in the modeling and concluded that
this effect can be neglected, and the modeling of the present work only
considers the heat exchange between the overhead and the boilup.

3. Process modeling
3.1. Steady state

Li et al. [9] performed the optimization of an FHIPSD for the MeCN-
H»0 binary mixture. The evaluated process is a plant capable of pro-
cessing 100 kmol/h of feed with composition of 25 mol% MeCN and 75
mol% H>0. The operating condition and optimal design found by Li
et al. [9] was used as a basis for the modeling of the present work, and
the design and process dara are shown in Fig. 5.

The non-ideality of the liquid-vapor equilibrium for MeCN-H,0 can
be satisfactorily represented by different thermodynamic models, such
as Wilson, NRTL and UNTQUAG [21]. The present study used the Wilson
model, with binary interaction parameters being obtained through the
Aspen Plus™ V12.1 database (Table 1). The vapor phase was considered
ideal. The equation for the Wilson model is:

Aty
Iny, = 1 —1 Agx; | — @
R

where:
InAy = ay+by/T (3)

To simulate the steady state process, the Aspen Plus™ commercial
simulator was used. Both columns were modeled using the RadFrac
routine. LPC was modeled without reboiler and HPC without condenser,
which reduces one degree of freedom in each column. In columns, the
convergence algorithm was changed to “swongly non-ideal liquid”,
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Fig. 2. Flowsheet of an FHIPSD.

which significantly improved the convergence of the model. This algo-
rithm is a variation of the standard inside-out solving method used in the
RadFrac routine. The reboiler/condenser is simulated using the HeatX
block, specifying that all overhead is condensed and the constant global
heat exchange coefficient has value of 568 W/(m”.K) [20]. The LPC
reflux drum was simulated using the Flash2 routine and configured as
adiabatic with pressure drop equal to zero. The flowsheet implemented
in the Aspen Plus™ simulator is shown in Fig. 6.

The area obtained in the steady state simulation is the heat exchange
area available in a scenario where the LPC reflux drum level is 50%
(Case 1). Asshown in Fig. 5, the area obtained in the steady state regime
was 121.8 m® and this value is equivalent to 75% of the total heat
exchanger area. Therefore, the total reboiler/condenser area is
approximately 162.4 m®, as shown in Fig. 3a.

3.2. Dynamic

To export the simulation from the steady state regime to the transient
one, it is necessary to define the dimensions of vessels and columns.
Column diameters were calculated using Aspen Plus™ Column Internal/
Interactive Sizing. To determine the length and diameter of reflux drums
and sumps, a 5-minute holdup was used for a 50% filled vessel [22].

To make the transient simulation more realistic, Pressure Driven
approach was used as an export mode, This mode is able to faithfully
represent what occurs in the operation of a plant [23]: the manipulation
of flows occurs by changing the opening of valves, that is. by changing
the pressure drop.

The procedure for adding Eq. (1) in the Aspen Plus Dynamics™

simulation is started by modifying the A exch variable of the REB-COND
block from fixed to free and then editing the Constrains Flowsheet as
shown in Fig. 7. To make the implementation more didactic, two vari-
ables VolPere and A Total were created, which are the percentage of
liquid volume occupied in the reflux drum and the total reboiler/
condenser area, respectively.

A Yes/No type parameter named “PartiallyRebCond™ was also created
to select the reboiler/condenser operating mode. When this parameter is
set to “Yes”, it indicates that the condensate area is a VolPerc function as
shown in Eq. (1); otherwise, the area has a fixed value equal to that
obtained in the steady state regime and there is no partially flooded
reboiler/condenser behavior.

3.3, Sensitive stages

The direct control of the product composition presents imple-
mentation difficulties, such as costs and delays in obtaining the
composition measurement. A common practice in distillation processes
is to control the composition through temperature inference, The main
point for effective control is to determine the sensitive stage of each
manipulated variable. Luyben [22] presents some techniques to define
sensitive stages.

For LPC, the temperature profile slope criterion rechnique was used,
where the stage with the highest slope is defined as the sensitive stage.
This technique was chosen due to its simplicity and, also, to the diffi-
culty of applying other techniques in this column due to the existence of
the reboiler/condenser coupling. Fig. 5 shows that, through the slope
criterion, it is possible o select stage 22 as the LPG sensitive stage.
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For HPC, the sensitivity criterion was used to determine the sensitive
stage, According to this technique, the selected stage must present the
greatest temperature variation for a small variation (+0.1%) of the
manipulated variable. I'ig. 9 shows that stage 13 is the sensitive stage to
variations in the heat duty of the HPC reboiler (Qupc). In addition, stage
13 was also the sensitive stage by the slope criterion.

4. Results and discussions

In this study, the effectiveness of the FHIPSD process for flow dis-
turbances and feed composition was evaluated. The results of conven-
tional FHIPSD and FHIPSD using partially flooded reboiler/condenser
were compared. The disturbances carried out were in the order of 10%
both in the feed flow (90 — 110 kmol/h) and in the MeCN composition
(27.5 - 22.5 mol%).

For a quantitative evaluation of the performance of evaluated control
structures, the Integral of Absolute Error (IAE) was calculated for MeCN
and HoO compositions in the respective product streams, considering for
both compositions the value of 99.9 mol% as setpoint. Other perfor-
mance indicators of the control system such as steady state error (SSE),
maximum overshoot (Maxqs), overshoot percentage and settling time
(Tseming ) are also evaluated in this work. IAE is calculated using Eq. (4).
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Table 1
Binary interaction parameters of the Wilson model.
Componenti  Component]  ag Bji by by
MeCN HO —0.8487 1.0158 —386.606 —~707.346
1
IAE = f|y—ysp|dl (4)
4

o

where “y” is the response variable value and y* is the setpoint value; t,
and t are the initial and final time values.

The SSE is the difference between the final value of the response
variable {yﬁ”‘i) and the setpoint and the maximum overshoot is the
maximum difference obtained between the response variable and the
setpoint. The overshoot percentage is the difference between the
maximum value of the response variable (y™*) and its final value
divided by the final value, given by Eq. (5) [24].

maz _final
\%0S = 0S = yy,—fx 100 )

Settling time is defined as the time required for the response variable
(product composition) to remain within a percentage range of the set-
point. In this work, a range of 0.05% (99.95 - 99.85 mol%) was adopted.
The settling time interval was defined in order to restrict composition
values distant from the product specification (99.9 mol%).

4.1. Conventional configuration

The conventional FHIPSD simulation contrel structure is shown in
Fig. 10. The level controllers of reflux drums and sumps of both columns
are of Proportional (P) type. The flow, pressure and temperature con-
trollers are of Pl (Proportional-Integral) type. A 1 min deadtime was
considered for the temperature controllers of both columns.

The level control of sumps (LC-LPCS and LC-HPCS) of columns is
carried out by manipulating the base flow of the respective column. In
the case of the reflux drum level, controllers (LC-LPCD and LC-HPCD)
manipulate the reflux flow of the respective column. This strategy was
used to mitigate the snowball effect presented in Luyben [25].

The LPC distillate flow is manipulated by the FG-LPCD controller to
keep the ratio between the feed flow and the distillate flow constant, and
according to Fig. 5, the value of this ratio is 1.11. The HPC distillate flow
is used by the TC-LPG22 controller to control the temperature of the LPG



G.W. Farias Neto er al Separation and Purification Technology 322 (2023) 124334

Q—

P3

& "
—

)
vi = S«

s =
_’R REB-COND
DRUM

P2
5 e

V3

Fig. 6, FHIPSD implementation flowsheet in Aspen Plus™,

Pt =@

INSTRAINTS

/f Flowsheet varia
VolPerc as percent (descriptio
A_Total as area (description:”
PartiallyRebCond as YesNo (description:"Is

¢ drum volume”, lower:0, upper:100, spec:Free);
", lower:0, upper:le+06, value:162.4, spec:Fixed);
Partially Flooded Reboiler/Condenser?”™, value:"Yes");

EQl: VolPerc = BLOCKS("DRUM").V1/BLOCKS ("DRUM").V*100;

[P WS

10 =IF PartiallyRebCond == "Yes" Then
11 = 1If VolPerc > 25 Then

12 EQ2: BLOCKS ("REB-COND").A exch = A Total*(1.25 - 0.01*VolPerc):
13 = Else
14 EQ2: BLOCKS("REB-COND").A_exch = A_Total:
15 EndIf
16 =Else
17 EQ2: BLOCKS ("REB-COND") .A_exch = 121.8102080532009;
18 EndIf
19
20
21 END
22
Fig. 7. Impl ion of G ints in Aspen Plus Dynamics™.
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sensitive stage (stage 22). The LPC sensitive stage temperature (stage
13) is controlled by the TC-HPC13 controller, manipulating the steam
flow to the reboiler of this column. The LPC pressure is controlled by the
PC-LPC, manipulating the coolant flow rate.

The control structure also has two flow controllers: one for the feed
flow (FC-FEED) and another for the boilup flow in the LPC (FC-BOILUP).

TC-LPG22 and TC-HPC13 controllers were tuned in closed loop using
Tyreus-Luyben as a tuning rule. Initially, the TC-HPC22 was tuned, then
the TC-LPC13 was tuned. Some heuristic tests were performed to eval-
uate the tuning of the controllers and the parameters were smoothly
adjusted in order to obtain greater stability.

The other controllers were configured according to the literature
|22] with proportional level control of gain 2, PI flow control with gain
of 0.5 and integral time of 0.3 min and pressure control using Aspen
default values (gain 20 and integral time of 12 min). A summary of the
main information of the tuning parameters, controller action and actu-
ation element are presented in Table 2.

The behavior of the MeCN and H>O composition for flow distur-
bances are shown in Fig. 11a and 11b. Tt could be observed that for
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positive disturbances, the MeCN composition has significant transient,
and the composition reaches minimum value of 95.85 mol%, that is, a
deviation of 4.05 mol%. The final MeCN compositions for positive and
negative disturbances were outside the defined range (99.95 - 99.85 mol
9%). Therefore, it was not possible to calculate the settling time. The H,Q
composition for positive and negative disturbances reached final values
of 99.89 and 99.91 mol%, respectively.

Fig. 12a presents the behavior of the reboiler/condenser heat duty,
where it is possible to observe that for positive flow disturbances, the
heat duty reaches a new steady state value greater than the initial
condition. For negative flow disturbances, the new steady state value is
smaller. These results are expected, since higher flow rates promote
greater heat exchange in the process. Fig. 12b shows the behavior of the
exchanger area over time, which remained constant throughout the
simulation.

The difficulty of controlling the MeCN composition is due to the lack
of control of the HPC pressure; the composition is indirectly controlled
by controlling the temperature of the sensitive stage, which results in
pressure fluctuations that alter the equilibrium conditions in the col-
umn. For positive disturbances, the column pressure varies from
approximately 4.01 atm to 4.19 atm, and for negative disturbances, the
final pressure is 3.84 atm.

The results for disturbances in the feed composition are shown in
Fig. 13a and 13b. It could be observed that the conventional configu-
ration has difficulty in controlling the MeCN composition, and the MeCN
composition final values are outside the chosen range for determining
the settling time (99.85 — 99,95 mol%) for positive and negative dis-
turbances. However, the conventional configuration was effective for
controlling the H,0 composition in the face of positive and negative
disturbances in the feed composition, with SSE of 0.003% and 0.001%
respectively,

The reboiler/condenser heat duty has a more stable behavior for
composition disturbances, as shown in Fig. 14a. This greater stability
allows the process to reach a new steady state condition more quickly.
As shown in Fig. 14b, the heat exchange area remained constant
throughout the simulation.

For disturbances in the feed composition, fluctuations in the HPC
pressure were also observed; for positive disturbances, the pressure
increased to approximately 4.17 atm and for negative disturbances, the
pressure reduced to 3.89 atm. The increase in HPG pressure indicates an
increase in the column steam flow, which promotes greater overhead
flow in the HPC and, therefore, increase in the reboiler/condenser heat
duty.

4.2, Partially flooded Reboiler/Condenser

As previously mentioned, the use of a partially flooded reboiler/
condenser in FHIPSD gives rise to a new degree of freedom: the
manipulation of the heat exchanger area as a function of the reflux drum
level. This new degree of freedom can be used to control the HPG
pressure.

The scheme used for pressure control in the HPC was a cascade
structure of the pressure controller (PC-IIPC) with the HPC reflux drum
level controller (LC-HPCD). To control the pressure, the PC-HPC
controller changes the level setpoint in LC-HPCD. When the LC-HPCD
setpoint is changed, the reflux flow rate is manipulated to reach the
new level setpoint. The new height of liquid in the reflux drum modifies
the reboiler/condenser heat exchange area and, consequently, the heat
duty. Fig. 15 shows the flowsheet of the control structure with the
addition of the pressure controller; the remainder of the control strue-
ture remains the same as in the conventional configuration.
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Fig. 10. Control structure for conventional FHIPSD.
Table 2
Conventional FHIPSD control configuration information.
Controller Controlled Manipulated Gain Integral Derivative Action
FC-FEED Freea V1 05 0.3 0 Reverse
FC-BOILUP Fiaiup V4 05 0.3 0 Reverse
PCLPC L ooy 20 12 0 Direct
LCLPCD Lvis, vz 2 9999 0 Direct
LCLPCS Lv[{-:fw Rire 2 9999 0 Direct
FC-LPCD Dirc/Frea v2 0.5 0.3 0 Reverse
TCLPC22 7 v7 0.27 17.2 0 Direct
LC-HPCD Lvifre Ve & 9959 0 Direct
LCHPCS LvIHES V8 2 9999 0 Direct
TCHPC13 TT?;‘C meim 315 7.92 0 Reverse

The procedure adopted for tuning the controllers was the same as
used in the conventional configuration. However, before performing the
tuning of the temperature controllers, the pressure controller was first
tuned using Tyreus-Luyben as a tuning rule. Table 3 presents a summary
of the main information about the tuning parameters, action of con-
trollers and actuation element.

Fig. 10a shows that the inclusion of the pressure controller allowed
the reduction in the SSE values of the MeCN composition for distur-
bances in the feed flow rate. Furthermore, in the scenario of positive
disturbances, there was a maximum overshoot value smaller than that
obtained in the conventional configuration. The evaluated configuration
was able to control the HoO composition well for both disturbances and
presented a lower maximum overshoot value when compared to the

conventional structure, as shown in Fig. 16b.

The heat duty of the reboiler/condenser in the partially flooded
configurarion is higher than in the conventional configuration, as shown
in Fig. 17 a). This increase in heat duty in the reboiler/condenser is due
to the increased heat exchange area shown in Fig. 17 b). Furthermore,
this increase in heat duty enables the control of the HPC pressure at
approximately 4 atm, and this pressure control directly translates into
improved control of the MeGN composition for positive and negative
disturbances.

As shown in Fig. 18a and 18b, it could be observed that the config-
uration with partially flooded reboiler/condenser was able to satisfac-
torily control the MeCN and H»0O composition for positive and negative
disturbances in the composition. For this configuration, the final product
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Fig. 11. Behavior of the MeCN (a) and H»0 (b) composition for feed flow disturbances for conventional configuration.
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Fig. 12. Behavior of the heat duty (a) and heat exchange area (b) for feed flow disturbances for conventional configuration.
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Fig. 13. Behavior of MeCN (a) and HyO (b) composition for disturbances in the feed composition for conventional configuration.
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compositions reached deviations smaller than 0.006 mol%. Composition
disturbances were also easier to control than flow disturbances.

The reboiler/condenser heat duty for composition disturbances is
shown in Fig. 19a. Comparing the final reboiler heat duty values for both
configurations, it was observed that for negative disturbances, the
reboiler heat duty of the conventional configuration is greater than
configuration with partially flooded reboiler/condenser. This smaller
heat exchange of configuration with partially flooded reboiler/
condenser is due to the smaller heat exchange area, Fig. 19b. The greater
heat exchange in the conventional configuration leads to a reduction in

the HPC pressure, Therefore, the configuration with partially flooded
reboiler/condenser corrects the heat exchange by manipulating the heat
exchange area.

4.3. Quantitative assessment

Table 4 and Table 5 present the results of quantitative indicators
referring to the feed flow disturbances and feed composition for MeCN
and H,0 compositions, respectively.

Regarding the MeCN composition (Table 4), it could be observed that
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Table 3
Partially flooded condenser,/reboiler control configuration informartion.
Controller Controlled Manipulated Gain Integral Derivative Action
FC-FEED Fed Vi 0.5 0.3 0 Reverse
FC-BOILUP Fhoisp V4 0.5 0.3 1] Reverse
PGLPC plFe i 20 12 0 Direct
LCLPCD Ll v2 2 9999 0 Direct
LCLPCS LylleS, Ryipc 2 9999 0 Direct
FCLPCD Dirc/Fread vz 0.5 0.3 0 Revers
TCLPC22 i v7 0.84 10.52 0 Direct
PC-HPC piee LC-LPCD, i 0.03 01 0 Reverse
LC-HPCD LvIHPe V6 2 9999 0 Direct
LC-HPCS LvlEee va 2 9599 0 Direct
TC-HPC13 1{1‘%’( FER’:H 217 9.24 Q Reverse
1.000 4 1.000
0.995 1 «+ -+ +10% Feed Flowrate| 0.998 1
_ ~—— -10% Feed Flowrate | :
3 g :
E  0.990 g 099 :
= = 5
E E :
z 6 . Y IS /S _—
O 0.985- I 0.9944 - - -+ +10% Feed Flowrate
= —— -10% Feed Flowrate
0.980 4 0.992-
0.975 . - r . - - . r . \ 0.890 T 1 T T T T T T T J
6 1 2 3 4 5 & 7 8 9 10 o 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10

Time (h)

(2)

Time (h)

(b)

Fig. 16. Behavior of the MeCN (a) and H20 (b) composition for disturbances in the feed flow rate for configuration with partially flooded reboiler/condenser.
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Fig. 17. Behavior of the heat duty (a) and heat exchange area (b) for disturbances in the feed flow for configuration with partially flooded reboiler/condenser.

the configuration with the partially flooded reboiler/condenser was the
configuration that presented the best TAE values for both composition
and feed flow disturbances. In general, the configuration with the
partially flooded reboiler/condenser was the one that presented the best
indicators for the MeCN. Furthermore, the conventional configuration in
all disturbances had SSE greater than 0.05%. which made it impossible
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to determine the settling time.

The results shown in Table 5 indicate that both control configura-
tions perform well for the control of the H,O composition. In all sce-
narios, both configurations obtained low SSE values. The configuration
with the partially flooded reboiler/condenser obtained the lowest [AE
values, except for the scenario of positive disturbance in the feed
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Fig. 18. Behavior of the MeCN (a) and Hz0 (b) composition for disturbances in the feed composition for configuration with partially flooded reboiler/condenser.
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Fig. 19. Behavior of (a) Reboiler heat duty and (b) heat exchange area for disturbances in the feed composition for configuration with partially flooded

reboiler/condenser.

Table 4
Quantitative evaluation for MeCN composition.
Disturbance Type Configuration IAE SSE Maxgs(mol%) 1960S0S(%) Tsoning (1)
(moldt) (mold)
Flow rate Positive Conventional 5182 0.109 95.851 —3.949 -
PFRC* 1.365 0.004 97.934 -1.964 4.95
Negative Conventional 0.684 0.075 99,996 0.021 -
PFRC 0.151 0.004 99.996 0.096 2.12
Composition Positive Conventional 0.752 0.096 99.803 —0.001 -
PFRC 0.209 0.004 99.627 —0.269 2.87
Negative Conventional 0.465 0.055 99.961 0.005 -
PFRC 0.101 0.004 99.983 0.079 2.23

* PFRC - Partially Flooded Reboiler/Condenser.
composition. In addition, both configurations presented similar settling
times.
4.4. Pressure analysis

Fig. 20 depicts the pressure response to disturbances in feed flow
(Fig. 20a) and feed composition (Fig. 20b) for both configurations

13

investigated in this study. It is evident that manipulating the heat ex-
change area of the reboiler/condenser through the adjustment of the
reflux vessel level setpoint proved to be a highly effective strategy for
pressure contral.

The greatest fluctuations in MeCN composition occurred during
positive flow disturbances, as observed in Fig. 20a. Additionally, it can
be observed that the largest pressure fluctuations also occur during
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Table 5
Quantitative evaluation for H.O composition.
Disturbance Type Configuration IAE SSE Max 0S(mol%) \% DSOS(%) Tsutiag (1)
(mol%) (mol%)
Flow rate Positive Conventional 1.074 0.008 98.562 -1.331 5.99
PFRC 0.744 0.008 99.094 ~0.799 5.47
Negative Conventional 0.645 0.007 99.214 0.693 3.66
PFRC 0.287 0.007 99.590 —0.318 3.79
Composition Positive Conventional 0.180 0.003 99.635 ~0.263 2.50
PFRB 0.231 0.006 99.678 —0.216 3.27
Negative Conventional 0.135 0.001 99.996 0.095 2.29
PFRC 0.113 0.002 99.779 ~0.123 1.89
50 T | 44+ . . . :
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Fig. 20. Pressure behavior for disturbances in feed flow rate (a) and composition (b).

positive flow disturbances, highlighting the importance of pressure
control in PSD.

The scenarios with the lowest amplitude of pressure fluctuations also
correspond to the scenarios with the smallest composition SSE. For
instance, disturbances in composition resulted in smaller pressure fluc-
tuations compared to flow disturbances. Moreover, when comparing the
SSE values of MeCN composition, it can be observed that composition
disturbances also exhibit smaller SSE.

5. Conclusions

The strategy of using a partially flooded reboiler/condenser as a
means to recover a degree of freedom in FHIPSD has proven to be
feasible, allowing for the utilization of a new degree of freedom for
proper control of the HPC pressure without the need for an auxiliary
heat exchanger.

We can observe a strong relationship between the fluctuation of HPC
pressure and the composition of MeCN in the product, where an increase
in pressure leads to a decrease in MeCN composition. Therefore,
emphasizing the importance of pressure control to ensure the purity
specification of MeCN.

The configuration with the partally flooded reboiler/condenser
exhibited the best overall results in the evaluated indicators for MeGN
composition, with significant reductions in IAE values and steady state
error. Additionally, the conventional configuration failed to meet the
criteria for determining the settling time,

In the present modeling proposal of a partially flooded reboiler/
condenser, the effects of heat exchange were disregarded due to the
small value of the overall heat transfer coefficient for the stagnant fluid.
Additionally, the approach used does not allow for the assessment of the
hydrodynamics of a partially flooded reboiler/condenser,
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