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RESUMO 

 

A mistura binária formada por acetonitrila (MeCN) e água (H2O) apresenta um azeótropo de 

mínimo altamente sensível a variações de pressão, passível de separação por Pressure Swing 

Distillation (PSD). Esse processo é considerado altamente eficiente em termos energéticos 

devido às possibilidades de integração térmica, em particular a integração entre o condensador 

e o reboiler das colunas, conhecida como integração total (Fully Heat-Integrated PSD – 

FHIPSD); além disso, por não utilizar solvente (terceiro componente), é apontado como um 

processo ambientalmente amigável. No entanto, apesar dos benefícios em economia de energia, 

a integração reduz a flexibilidade no controle do processo, o que pode resultar em flutuações 

de pressão na coluna de alta pressão. 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 pressão da coluna de alta pressão, três utilizando configurações diferentes de hot-

vapor bypass e uma reboiler/condensador parcialmente alagado. O estudo analisou a 

capacidade para controlar a pressão da coluna de alta pressão para distúrbios na vazão e 

composição de alimentação, avaliando também a capacidade de manter as especificações dos 

produtos. Através dos resultados obtidos nas simulações utilizando o Aspen Plus DynamicsTM, 

foi possível concluir que ambas as estratégias (reboiler/condensador parcialmente alagado e 

hot-vapor bypass) promovem a recuperação de um grau de liberdade que pode ser utilizando 

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

 

Palavras-chave: Pressure Swing Distillation, Mistura Azeotrópica, Controle de Pressão, hot-

vapor bypass, reboiler/condensador parcialmente alagado.  
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ABSTRACT 

 

The binary mixture composed of acetonitrile (MeCN) and water (H2O) 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 

DynamicsTM, 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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Introdução 
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1.1 Contextualização 
A acetonitrila é um composto orgânico, de fórmula química CH3CN, também conhecida 

como cianeto de metila (Methyl Cyanide - MeCN), incolor, volátil e inflamável. Sendo a muito 

tempo utilizado em análises químicas, como espectrofotometria, por ser um solvente com 

propriedades óticas e dielétricas favoráveis (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 prótons contribuem para suas propriedades favoráveis (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 produção de ACN via 

amoxidação do propileno (propeno) na presença oxigênio e com catalizador heterogêneo ficou 

conhecido como processo SOHIO (BRAZDIL, 2012). 

O processo SOHIO utiliza um reator de leito fluidizado no qual propileno, amônia e ar 

entram em contato com um catalizador sólido a 400 – 500°C e 50 – 200kPa de pressão 

(GUPTA; AFSHARI, 2009). As reações que ocorrem reator de leito fluidizado são altamente 

exotérmicas, assim o as condições de operação do reator devem ser ajustadas para se obter uma 

remoção do calor excedente e uma conversão de propileno maior que 95%, com seletividade 

de ACN próxima a 80% (CESPI et al., 2014). Os principais coprodutos são acetonitrila e 

cianento de hidrogênio (HCN), nas proporções de 0.3 kg MeCN / kg ACN e 0.1 kg HCN / kg 

ACN, que podem ser recuperados, e usados em outras aplicações (BRAZDIL, 2012). 

A corrente de produto do reator de leito fluidizado é resfriada com água, em 

contracorrente, em uma torre de absorção na qual os gases como nitrogênio, monóxido de 

carbono e dióxido de carbono são eliminados na corrente de off-gas, no fundo da coluna de 

absorção obtém-se a corrente contendo a solução de ACN e seus coprodutos. A solução de 

ACN, vinda da absorção, alimenta a coluna de recuperação de acrilonitrila; obtendo no topo um 

produto rico em ACN e HCN e na base da coluna um produto contendo H2O e MeCN. A ACN 

passa ainda por mais duas colunas, a primeira é a coluna de leves que remove o HCN, no topo, 

e a segunda é a coluna de produto, onde a ACN é obtida com a pureza desejada.  

A corrente de base da coluna de recuperação de acrilonitrila é enviada para a coluna de 

recuperação de acetonitrila, onde é realizado a separação da acetonitrila bruta e da água (H2O), 

essa separação é limitada pela formação de um azeótropo com uma composição de 68 %mol de 

MeCN em pressão de 1 atm. Portanto, para se obter MeCN com alta pureza (99.9%mol) é 

necessário a realização de uma etapa de purificação da acetonitrila bruta obtida no processo 

SOHIO. 
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A acetonitrila bruta é uma substância que é composta por MeCN, H2O, HCN e algumas 

impurezas. As impurezas mais comuns são ACN, ácido acético, acetona, oxazole, piridina entre 

outros compostos orgânicos. Existem várias formas de purificar a acetonitrila bruta, envolvendo 

etapas reacionais para eliminação com soluções de base forte, mas para se obter MeCN com 

um elevado grau de pureza é necessário a realização de uma separação azeotrópica. As 

tecnologias de separação azeotrópica comumente usadas são: destilação extrativa; pressure 

swing; destilação azeotrópica e processos envolvendo extração e destilação juntos (LIANG et 

al., 2014). 

Pressure Swing Distillation (PSD) é adequada para misturas azeotrópicas que tem sua 

composição de azeótropo fortemente afetada pela pressão, como no caso do MeCN-H2O. Um 

típico sistema de PSD é geralmente constituído por duas colunas operando em diferentes 

pressões, a coluna de baixa pressão (Low-Pressure Column - LPC) e a coluna de alta pressão 

(High-Pressure Column - HPC). A diferença de pressão entre as colunas pode permitir a 

realização de vários arranjos de integração térmica o que proporciona economia de energia, 

encontra partida se tem o aumento da complexibilidade de controle do processo. 

A integração térmica com maior potencial de ganho energético é a utilização do 

overhead da HPC para fornecer energia para a LPC. Nessa configuração, o mesmo trocador de 

calor funciona, simultaneamente, como reboiler da LPC e como condensador da HPC 

(reboiler/condensador). Essa integração térmica pode ocorrer de duas formas: 1) integração 

total (Fully Heat-Integrated PSD – FHIPSD) – quando o calor fornecido para LPC é igual ao 

calor removido na HPC; 2) integração parcial (Partially Heat-Integrated PSD – PHIPSD) – 

quando os calores são diferentes e se faz necessário a utilização de um trocador de calor auxiliar 

(fornecendo ou removendo energia). 

A integração total resulta em uma economia significativa dos custos, mas proporciona 

uma maior complexidade no controle da dinâmica 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 variáveis são 

geralmente utilizadas para controlar a temperatura do estágio sensível da LPC e a pressão da 

HPC, respectivamente. 

A flutuação de pressão da HPC torno o controle complexo, pois afeta a volatilidade 

relativa e a temperatura de saturação (LUYBEN; CHIEN, 2010). Em PSD, esse efeito pode ser 

ainda mais grave, pois as misturas são necessariamente sensíveis a variação de pressão. 
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Para permitir o controle direto da pressão da HPC é adicionado um trocador de calor 

auxiliar (reboiler ou condensador), ou seja, realizando uma integração parcial o que promove 

um aumento do custo de investimento e de operação.  

Estratégias corretivas, como compensação da temperatura pela pressão, podem ser 

usadas para minimizar o efeito da flutuação de pressão em PSD com integração total. Por outro 

lado, não controlar a pressão torna o processo menos seguros e mais caro, pois é necessário que 

os equipamentos sejam projetados para suportar um aumento da pressão. 

 

1.2 Contribuições e Objetivos 
PSD é processo considerado altamente eficiente em termos energéticos devido às 

possibilidades de integração térmica, em particular a integração entre o condensador e o reboiler 

das colunas, conhecida como Fully Heat-Integrated PSD (FHIPSD); além de ser amigável do 

ponto de vista ambiental.  

Embora ofereça benefícios em termos de economia de energia, a integração reduz a 

flexibilidade de controle do processo e, por consequência, permite flutuações de pressão na 

coluna de alta pressão. 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 realização desse estudo foi necessário desenvolver três modelos distintos de 

FHIPSD, sendo: 

 FHIPSD convencional; 

 FHIPSD com hot-vapor bypass; 

 FHIPSD com reboiler/condensador parcialmente alagado. 

O desenvolvimento dos dois últimos modelos já traz contribuições para a literatura, pois 

não foi encontrado nenhum trabalho modelando um FHIPSD com hot-vapo bypass ou com 

reboiler/condensador parcialmente alagado. 

Os modelos foram desenvolvidos utilizando Aspen PlusTM e exportados para o Aspen 

Plus DynamicsTM onde foi avaliado a eficácia do uso dessas estratégias para o controle de 

pressão da HPC para distúrbios na vazão e composição de alimentação. 

Além de avaliar a eficácia do controle de pressão, o presente estudo também evidenciou 

a importância e o impacto do controle da pressão da HPC para uma PSD totalmente acoplada. 
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1.3 Organização da Tese 
O Capítulo 2 desempenha o papel de oferecer uma revisão bibliográfica aprofundada 

sobre os principais temas abordados no âmbito desta tese. Ele está subdividido em várias seções, 

começando com uma introdução que explora conceitos importantes relacionados aos processos 

de separação. Em seguida, é fornecida uma análise detalhada do processo de separação por 

meio de PS. O capítulo também engloba uma revisão abrangente da literatura relacionada à 

PSD e, mais especificamente, à aplicação da PSD na separação da mistura MeCN-H2O. 

No Capítulo 3, é dedicado espaço à apresentação e descrição da modelagem empregada, 

incluindo uma validação da seleção do modelo termodinâmico adotado. Adicionalmente, este 

capítulo explana as estratégias relacionadas à utilização de hot-vapor bypass e de 

reboiler/condensador parcialmente alagado como alternativas para controlar a pressão na HPC 

em um sistema FHIPSD. 

Os resultados obtidos a partir da análise das cinco estruturas de controle investigadas 

neste estudo são apresentados no Capítulo 4. Nesse sentido, são comparadas as eficiências das 

estratégias de hot-vapor bypass e reboiler/condensador parcialmente alagado, a fim de 

determinar qual delas é a mais adequada para a situação em questão. 

O Capítulo 5, por fim, encapsula as principais conclusões derivadas deste estudo, 

enquanto também sugere possíveis direções para pesquisas futuras na área. 
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Capítulo 2  
Revisão de Literatura 
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2.1 Introdução 

Inicialmente precisamos introduzir alguns conceitos importantes relacionados aos 

processos de separação. A técnica mais comum de separação envolve a criação de uma segunda 

fase imiscível, por meio de transferência de energia ou redução da pressão (SEADER; 

HENLEY; ROPER, 2011). Devido as características intrínsecas das espécies químicas presente 

cada componente tende a se acumular em uma das fases, essas fases são então separadas para 

que novamente se possa criar uma segunda fase imiscível. À medida que esse processo vai se 

repetindo temos a concentração de componentes na fase na qual esse componente tem mais 

afinidade. 

A destilação é um exemplo comumente utilizado dessa técnica. Para ilustrar, 

consideremos uma mistura binária composta por dois componentes. Um desses componentes é 

altamente volátil, apresentando afinidade pela fase vapor, enquanto o outro é menos volátil, 

demonstrando maior afinidade pela fase líquida. Em cada estágio da coluna de destilação, 

ocorre a formação de duas fases distintas: líquido e vapor. O componente mais volátil tende a 

concentrar-se na fase vapor, enquanto o menos volátil concentra-se na fase líquida. No entanto, 

em casos em que a mistura possui pontos de ebulição ou volatilidade muito próximos, o 

processo de destilação convencional não é viável, para separação com grau de pureza elabado, 

pois as composições tanto na fase líquida quanto na fase vapor se tornam próximas. A destilação 

convencional também não é viável para separação de misturas que formam um ou mais 

azeótropo.  

A palavra grega azeótropo que se traduz como “ferver inalterada”, que significa que o 

vapor e o líquido têm a mesma composição (ŚWIȨTOSŁAWSKI; RIDGWAY, 1963). 

Portanto, no caso de misturas azeotrópicas, os componentes da mistura têm a mesma 

composição na fase líquida e na fase vapor, mesmo sendo componentes com pontos de ebulição 

distantes. Esse fenômeno ocorre devido a interação molecular entre os componentes. Um 

exemplo interessante de uma mistura azeotrópica é o binário de MeCN e H2O. Sob a pressão 

de 1 atm, a temperatura do azeótropo é de 76,5 °C, e a composição molar de MeCN é de 

aproximadamente 68%. 

A interação molecular entre os componentes da mistura pode ser atrativa ou repulsiva, 

o que resulta em diferentes comportamentos azeotrópicos. Quando a interação é atrativa e as 

moléculas estão fortemente ligadas, ocorre a formação de um azeótropo de máximo. Nesse caso, 

a temperatura do azeótropo é maior do que a temperatura de saturação do componente menos 

volátil puro. Por outro lado, quando a interação é repulsiva e as moléculas estão fracamente 

ligadas, temos a formação de um azeótropo de mínimo. Aqui, a temperatura de formação do 
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azeótropo é menor do que a temperatura de saturação do componente mais volátil puro. Em 

certos casos, se o efeito repulsivo for suficientemente grande, pode ocorrer a formação de uma 

segunda fase líquida, resultando em misturas azeotrópicas heterogêneas. 

Para separação de misturas azeotrópicos, como MeCN-H2O, tecnologias mais 

complexas foram desenvolvidas, como destilação extrativa, PSD e destilação azeotrópica 

(LIANG et al., 2014). Outras tecnologias de separação azeotrópica podem ser usadas, como a 

proposta por Yu et al. (2017) que faz uso de etapas de extração e destilação, conhecido como 

processos híbridos. 

A utilização de PSD é adequada para misturas azeotrópicas que tem sua composição de 

azeótropo sensível a alteração de pressão, como no caso do MeCN-H2O. Um sistema pode ser 

considerado sensível a variação de pressão quando a composição do azeótropo é modificada no 

mínimo 5% com uma variação de pressão moderada (SORENSEN, 2014). Além disso, PSD 

permite a realização de vários arranjos de integração térmica o que proporciona economia de 

energia e, consequentemente, menor emissão de CO2. 

 

2.2 Pressure Swing Distillation 

Para compreender o processo de PSD, tomemos como exemplo uma mistura binária 

azeotrópica composta pelos componentes A e B, em que A é o componente mais volátil e B é 

o componente menos volátil. Essa mistura apresenta uma característica importante para a 

aplicação de PSD: seu ponto azeotrópico é sensível às variações de pressão. Isso significa que 

a composição do azeótropo sofre alterações com mudanças na pressão. Em alguns casos essa 

sensibilidade é suficiente para desfazer o azeótropo, como apresentado no trabalho de 

BRITTON; NUTTING; HORSLEY (1943). Lei; Chen; Ding, (2005) apresentaram uma lista de 

38 misturas binárias azeotrópicas com essas características, incluindo a mistura de MeCN-H2O. 

Devido à sua sensibilidade à variação de pressão, a mistura azeotrópica A-B pode ser 

separada por meio de PSD, que envolve o uso de duas colunas com pressões de operação 

distintas. A coluna operada em menor pressão é denominada LPC, enquanto a coluna operada 

em maior pressão é chamada de HPC. Neste trabalho, o foco está no modo de operação contínuo 

do sistema de PSD, sendo importante mencionar que o processo pode ocorrer de três formas: 

batelada, semi-contínua e contínua. 

O arranjo do trem de destilação (LPC-HPC ou HPC-LPC) e a disposição das correntes 

de produto e reciclo dependem da concentração da alimentação, do tipo de azeótropo formado 

(máximo ou mínimo) e da diferença de concentração entre os azeótropos nas pressões de 

operação das colunas. Como a mistura MeCN-H2O forma um azeótropo mínimo, vamos 
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explorar esse caso, mas o mesmo entendimento pode ser replicado para o caso do azeótropo 

máximo. 

Em um azeótropo de mínimo, as correntes de destilado de ambas as colunas devem ter 

composições próximas à composição do azeótropo, uma vez que o topo da coluna é 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 composições 

próximas às dos componentes puros. Portanto, em uma PSD para a mistura MeCN-H2O, os 

componentes puros serão 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 azeótropo: a) de mínimo b) máximo. 

 

Para determinar se o componente mais volátil (A) será obtido puro na HPC ou na LPC, 

é necessário ter um entendimento mais aprofundado do equilíbrio líquido-vapor (ELV) do 

sistema. O componente A será obtido na base da HPC se a composição do azeótropo na pressão 

da LPC (xaze,LPC) for maior que a composição do azeótropo na pressão da HPC (xaze,LPC). Caso 

contrário, se (xaze,LPC < xaze,HPC), o componente A será obtido na LPC, independentemente da 

composição de alimentação e do arranjo do trem de destilação. Portanto, para um azeótropo de 

mínimo, a coluna na qual a pressão de operação apresenta a menor concentração do azeótropo 

é onde o componente mais volátil será obtido. No caso da mistura MeCN-H2O, dentro da faixa 

de pressões avaliada (1 a 5 atm), a composição do azeótropo diminui à medida que aumentamos 

a pressão, como ilustrado na Figura 2.2. Portanto, para essa faixa de pressão, a MeCN será 

obtida na coluna de alta pressão. 
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Figura 2.2 – Diagrama x-y para o sistema MeCN-H2O. 

 

Existem dois tipos de arranjos para o trem de destilação na PSD: LPC-HPC, onde a 

mistura binária é alimentada na LPC e seu destilado alimenta a HPC, com o destilado da HPC 

retornando para a LPC; e HPC-LPC, em que o binário é alimentado na HPC, seu destilado 

alimenta a LPC e o destilado desta retorna para a HPC. É importante ressaltar que a composição 

da alimentação pode inviabilizar o uso de alguns desses arranjos, conforme discutido por 

WANG, CUI e ZHANG (2014). No entanto, para uma composição de alimentação entre xaze,LPC 

e xaze,HPC, ambos os arranjos são possíveis e uma análise econômica deve ser realizada para 

definir o melhor arranjo para o trem de destilação. 

Para compreender melhor a relação entre a composição de alimentação e o arranjo do 

trem de destilação (LPC-HPC e HPC-LPC), considere as curvas dos diagramas T-xy para um 

azeótropo de mínimo nas pressões da LPC (PLPC) e da HPC (PHPC), conforme mostrado na 

Figura 2.3. Podemos observar que as curvas dos diagramas T-xy foram divididas em duas 

regiões: Heavy e Light. A região Heavy representa a faixa de composição menor do que a 

composição do azeótropo na respectiva pressão, enquanto a região Light abrange a faixa de 

composição maior do que a do azeótropo. 
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Figura 2.3 – Diagramas T-xy para uma mistura com azeótropo de mínimo. 

 

No caso em que xaze,LPC > xaze,HPC, Figura 2.3, para um arranjo do tipo LPC-HPC, a 

composição de alimentação deve estar na região HeavyLPC. Em outras palavras, a composição 

de alimentação deve ser menor do que xaze,LPC; caso contrário, a separação não será viável nesse 

arranjo. Para a configuração HPC-LPC, a composição de alimentação deve estar na região 

LightHPC, o que implica que a composição de alimentação deve ser maior do que xaze,HPC. Por 

outro lado, quando xaze,LPC < xaze,HPC e o arranjo é LPC-HPC, a composição de alimentação deve 

estar na região de LightLPC. Já para o arranjo HPC-LPC, a composição de alimentação é restrita 

à região de HeavyHPC. 

No caso de um azeótropo de máximo, o azeótropo tende a se formar na base das colunas, 

onde as temperaturas são mais elevadas. Nesse contexto, as correntes de produtos puros 

correspondem aos fluxos de destilados, enquanto as correntes de base das colunas são as 

correntes de reciclo, conforme mostrado na Figura 2.1b. Essas correntes de reciclo possuem 

composições próximas às composições dos azeótropos nas respectivas pressões das colunas a 

montante. 

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

que também foi dividido nas regiões de Heavy e Light. Portanto, no caso de um arranjo LPC-
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HPC, a composição de alimentação deve ser menor do que a composição do azeótropo na 

pressão da LPC, ou seja, deve estar na região HeavyLPC. Nesse sistema, o componente menos 

volátil é obtido no destilado da LPC, enquanto o componente mais volátil é obtido no destilado 

da HPC. Por outro lado, a configuração HPC-LPC requer uma composição de alimentação na 

região LightLPC. Quando a composição de alimentação está entre os azeótropos, ambos os 

arranjos são viáveis. 

 

 
Figura 2.4 – Diagramas T-xy para uma mistura com azeótropo de máximo. 

 

A diferença entre as pressões de operação das colunas resulta em uma diferença 

significativa entre os perfis de temperatura das colunas, conforme mostrado na Figura 2.3 e 

Figura 2.4. Essa diferença de temperatura torna possível a realização de várias formas de 

integração energética, permitindo a redução do consumo de vapor e, consequentemente, 

emissão de dióxido de carbono. A integração térmica que utiliza o overhead da HPC para 

fornecer energia para a LPC, conforme mostrado na Figura 2.5, é a que possibilita a maior 

economia energética. 
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Figura 2.5 – Esquema de uma FHIPSD. 

 

2.3 Revisão da Literatura de PSD 

Devido à sua versatilidade, a PSD tem sido amplamente estudada e aplicada na indústria. 

Entre suas características estão a não utilização de solventes, um terceiro componente, o menor 

impacto ambiental e a economia de energia por meio da integração térmica (LIANG et al., 

2017). Segundo LIANG et al. (2017), que realizaram uma revisão da literatura de PSD, o 

primeiro trabalho a aplicar o efeito da pressão em misturas azeotrópicas para processos de 

destilação azeotrópica foi realizado por LEWIS (1928). 

Na patente concedida a Warren K. Lewis em julho de 1928, é proposto que componentes 

puros de misturas azeotrópicas sejam obtidos por meio de sucessivas destilações em condições 

de pressão reguladas. LEWIS (1928) propõe que o processo de desidratação do álcool etílico 

para obtenção de álcool anidro seja realizado em duas colunas, sendo a segunda coluna 

operando com pressão reduzida e alimentada pelo destilado da primeira coluna. O etanol puro 

é obtido como produto de base da segunda coluna. Portanto, a proposta de LEWIS (1928) é 

semelhante à utilizada na PSD, embora não aborde o uso de reciclo em sua proposta. 

Em 1936, Babcock propôs um processo de separação para uma mistura azeotrópica de 

dimetilamina e trimetilamina, utilizando duas colunas operando em pressões distintas, onde o 

destilado da segunda coluna é alimentado à primeira, criando o reciclo do processo. Assim, o 

layout proposto por BABCOCK (1936) é o mesmo que hoje conhecemos como pressure swing 

distillation. 
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PRESSON, WU e SOCKELL (1982) propuseram um processo contínuo para a 

purificação de acetonitrila bruta, que é um subproduto do processo de produção de acrilonitrila, 

e possui uma composição mássica de 52% de MeCN, 43,6% de H2O e impurezas residuais. A 

proposta consiste em uma etapa preliminar para a remoção das impurezas, seguida por uma 

segunda etapa para a separação de MeCN e H2O. A segunda etapa envolve o uso de duas 

colunas operando em diferentes pressões, especificamente 3,4 psia e 50 psia. Essa patente 

representa o primeiro registro encontrado na literatura consultada sobre o uso de PSD para a 

separação de MeCN-H2O. 

O avanço científico dos estudos teóricos e experimentais da termodinâmica de equilíbrio 

possibilitou o desenvolvimento de modelos termodinâmicos de equilíbrio 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 azeótropos. Ao mesmo tempo, o surgimento da 

computação e o aumento da capacidade de cálculo permitiram a solução de modelos 

computacionais e a realização de simulações numéricas representativas por meio de 

simuladores de processos. Como resultado, há uma vasta literatura sobre modelagem e 

simulação de processos de destilação. No entanto, o mesmo não pode ser dito em relação à 

PSD. 

Um dos primeiros trabalhos de modelagem e simulação de PSD foi realizado por (ABU-

EISHAH; LUYBEN, 1985). Nesse trabalho, os autores propuseram um "design ótimo" para a 

separação de Tetraidrofurano (THF)-H2O, com o objetivo de minimizar o consumo de energia, 

além do desenvolvimento e avaliação quantitativa do sistema de controle. O layout proposto 

incluía a integração térmica do condensado da HPC e do rebolier da LPC, resultando em uma 

redução do consumo energético. Além disso, a LPC também contava com um reboiler auxiliar. 

Posteriormente, no trabalho de (LUYBEN, 2018b), utilizando programação não linear, o autor 

encontrou um design ainda mais eficiente do que o proposto em 1985. 

CHANG e SHIH (1989) conduziram uma comparação econômica entre a PSD e a 

destilação azeotrópica heterogênea, utilizando n-pentano como solvente, por meio de 

simulações no software Aspen PlusTM. Os autores concluíram que não há vantagens técnicas ou 

econômicas significativas entre os dois processos. No entanto, é importante ressaltar que 

nenhum processo de otimização de design foi realizado, o que poderia permitir uma comparação 

mais precisa e adequada. 

O processo de PSD possui uma limitação quando se trata da separação de misturas com 

azeótropos que são sensíveis à variação de pressão. Reconhecendo essa limitação, KNAPP e 
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DOHERTY (1992) avaliaram um novo processo de PSD, no qual um solvente é adicionado 

para tornar o azeótropo sensível à variação de pressão. Esse trabalho expande as possibilidades 

de aplicação da PSD para a separação de misturas que anteriormente não seriam viáveis. No 

entanto, é importante destacar que a adição de solvente e a necessidade de recirculação são 

pontos de atenção nessa abordagem. 

FRANK (1997) expressou preocupações em relação aos custos e à geração de resíduos 

associados à recirculação de solventes, e identificou a PSD como uma solução para mitigar 

essas preocupações. Seu trabalho consiste em uma revisão dos processos de destilação que 

exploram a variação do azeótropo com a pressão, com foco na separação de azeótropos de 

mínimo. 

No mesmo ano, HORWITZ (1997) explorou a importância do balanço de massa na 

otimização energética do processo de PSD. Por meio do balanço de massa local das colunas, é 

possível avaliar como a composição do azeótropo afeta a vazão de recirculação. É 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 otimização energética de uma PSD, 

utilizando conceitos de integração energética local e global. Nesse trabalho, os autores 

alcançaram uma redução de 60% na energia necessária para o processo. No entanto, um 

questionamento não explorado pelos autores é o impacto que o uso da integração térmica pode 

ter na capacidade de controle e na dinâmica do processo. 

A destilação extrativa e a PSD são processos típicos de separação de misturas 

azeotrópicas, nos quais ambos os processos podem ser capazes de alcançar a separação 

desejada. Com base nisso, MUÑOZ et al. (2006) realizaram a modelagem do processo de 

separação de uma mistura de álcool isobutílico e acetato de isobutil, utilizando tanto a PSD 

quanto a destilação extrativa, empregando o propanoato de butila como solvente. Após a etapa 

de otimização em ambos os processos, os autores concluíram que a PSD é mais 

economicamente atrativa do que a destilação extrativa para esse sistema. 

Outros trabalhos da literatura também realizaram comparações entre PSD e destilação 

extrativa para diferentes misturas azeotrópicas. LUYBEN (2008a) estudou a separação de 

acetona-metanol, LLADOSA, MONTÓN e BURGUET (2011) abordaram a separação de éter 

dipropílico-propanol, LUYBEN (2013) investigou a separação de acetona-clorofórmio, LUO 

et al. (2014) analisaram a separação de álcool isopropílico-éter diisopropílico, e WANG et al. 

(2015) exploraram a separação de THF-etanol. 



30 
 

Uma outra linha de estudo explorada na literatura é a dinâmica e controle da PSD. O 

trabalho de ABU-EISHAH e LUYBEN, 1985) foi uma das primeiras referências encontradas 

sobre trabalhos em regime transiente para a PSD. Nesse trabalho, o controle de pressão da LPC 

é realizado por meio da adição ou remoção de inerte no vaso do condensador, através de um 

sistema de vent. A pressão da HPC é controlada pela vazão do líquido condensado no topo da 

coluna. A temperatura do prato sensível de cada coluna é controlada pela respectiva vazão de 

vapor. Além disso, é utilizado um controle de razão constante para a razão de refluxo de cada 

coluna. 

A dinâmica e o controle de PSD apresentam uma complexidade adicional, 

especialmente nos casos em que ocorre integração térmica total. Nesses casos, há a redução de 

um grau de liberdade, uma vez que o calor adicionado no reboiler de uma das colunas é igual 

ao calor removido no condensador da outra coluna. Uma solução para essa perda do grau de 

liberdade é a inclusão de um reboiler auxiliar. CHIEN e LUYBEN (2010) apresentam em seu 

livro uma discussão abrangente sobre esse aspecto para sistemas azeotrópicos binários, 

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

 

Em LUYBEN (2008b), foi realizado um estudo da capacidade de controle da PSD em 

diferentes configurações: integração total, integração parcial (com reboiler auxiliar) e sem 

integração do reboiler e condensado. Na configuração sem integração, cada coluna tinha sua 

pressão controlada pelo calor removido no condensador; nos casos com integração, a pressão 

da HPC não era controlada. O autor recomendou um controle de temperatura da LPC 

manipulando a razão entre a carga térmica do reboiler da HPC e a vazão molar de alimentação 

para a integração total. Por fim, o autor demonstrou que o controle de temperatura para o caso 

com integração total precisa ser compensado devido à falta de controle da pressão. 

No trabalho de YU, WANG e XU (2012), foram propostas várias estruturas de controle 

para a PSD com integração total. Na estrutura básica de controle, com a temperatura do prato 

sensível fixa, não foi possível manter as especificações do produto para grandes distúrbios; 

assim, tornou-se necessário incluir um controle de temperatura com compensador de pressão. 

Esse trabalho reforça a ideia da utilização de um compensador de pressão no controle da 

temperatura para manter as especificações do produto, mas a pressão da HPC continua variando 

de acordo com as condições operacionais. 

Em LUO et al. (2014), foi avaliada a efetividade do sistema de controle de uma PSD 

com integração total em comparação com o processo de destilação extrativa. Mais uma vez, 

não é proposto um controle de pressão para a HPC; em vez disso, a pressão da HPC varia 
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livremente com as condições operacionais. Para melhorar o controle da composição dos 

produtos, é utilizado um controle de temperatura com compensador de pressão. Os autores 

concluem que a estrutura de controle da PSD apresentou menores offsets, exceto para distúrbios 

na vazão de alimentação. No entanto, a falta de uma análise quantitativa, utilizando, por 

exemplo, a integral do erro absoluto, não permite quantificar qual estrutura de controle 

apresentou melhores resultados. 

Explorando as possibilidades de design em busca do aumento da eficiência econômica 

e energética, WANG et al. (2018) propuseram a inclusão de uma retirada lateral da HPC que é 

utilizada para alimentar a LPC. Além disso, buscando meios de aumentar a eficiência energética 

do PSD, LUYBEN (2018a) estudou a dinâmica e o controle do processo de PSD com 

recompressão 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 inclusão dos compressores 

adiciona um grau de liberdade para cada coluna, permitindo o controle das respectivas pressões 

por meio da manipulação da potência do compressor, não sendo necessário utilizar o controle 

de temperatura com compensador de pressão. 

ZHANG et al. (2020)estudou a dinâmica e o controle dessa configuração proposta por 

WANG et al. (2018) para azeótropos de máximo e mínimo. ZHANG et al. (2020) avalia 4 

estruturas de controle para o azeótropo de mínimo e 3 para o azeótropo de máximo. Em todas 

as estruturas de controle, as pressões das colunas são controladas pela remoção de calor nos 

condensadores, pois nos casos estudados, o reboiler da LPC não é capaz de condensar todo o 

overhead da HPC, sendo necessário um condensador auxiliar. 

A flutuação de pressão na HPC torna a dinâmica e o controle ainda mais desafiadores, 

pois a pressão exerce influência na volatilidade e na temperatura de saturação (LUYBEN, 

2014). Uma abordagem para mitigar o impacto das flutuações de pressão na composição do 

produto é implementar um controle direto das composições 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 solução potencial; no 

entanto, ela é limitada pelo requisito de medições de composição em tempo real. Uma estratégia 

de controle inteligente com base em redes neurais de retropropagação é proposta por SUN et 

al. (2023) para o controle da composição do produto em processos de PSD, visando superar o 

desafio da medição em tempo real da composição. No entanto, deve-se observar que o requisito 

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

 

2.4 Separação de MeCN-H2O por PSD 
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Acetonitrila bruta, obtida em plantas de acrilonitrila, é composta por uma mistura de 

MeCN, H2O e impurezas. Uma composição típica da acetonitrila bruta contém 52% de MeCN, 

43,6% de H2O, 2,5% de HCN, 0,5% de acrilonitrila e o restante de impurezas orgânicas 

PRESSON, WU e SOCKELL (1982). No trabalho de LIANG et al. (2014) a composição 

mássica da acetonitrila bruta é 36% (20%mol) de MeCN e 64% (80%mol) de H2O. Portanto, 

de forma simplificada, para obtenção de MeCN com alta pureza é necessário a separação da 

MeCN da H2O. 

Infelizmente, estudos sobre o processo de separação de MeCN-H2O por PSD não são 

muito explorados na literatura. As primeiras referências 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 simulação. Em seguida, 

por meio de simulações, avaliaram duas estruturas de controle (PSD com integração total e 

parcial) para lidar com distúrbios na composição. 

Em REPKE, FORNER e KLEIN, 2005), os autores detalham melhor as estruturas de 

controle apresentadas nos trabalhos anteriores (REPKE et al., 2004a) e (REPKE; KLEIN; 

FORNER, 2004). Neste trabalho, os autores também relatam que o distúrbio na alimentação 

provoca o aumento da carga térmica na HPC e, consequentemente, uma elevação da pressão de 

3,02 bar para 3,46 bar. A falta de um controle de pressão eleva os custos de investimento, uma 

vez que o casco da coluna deve ter uma espessura maior para suportar o aumento da pressão, e 

aumenta o risco de operação, pois alguns equipamentos podem não resistir ao incremento da 

pressão. No mesmo ano, em (REPKE; KLEIN, 2005), foi realizada a análise da separação de 

MeCN-H2O usando PSD em batelada e PSD com integração total. Mais informações sobre o 

processo para a separação de MeCN-H2O via PSD podem ser encontradas em (REPKE et al., 

2007) e (KLEIN; REPKE, 2009). 

Outros trabalhos envolvendo o processo de separação de MeCN-H2O por meio de PSD 

são encontrados na literatura. No entanto, esses trabalhos estão em regime estacionário e não 

avaliam a dinâmica e o controle do processo.  

HUANG et al. (2008) estudaram o efeito econômico da troca de calor entre as seções 

de retificação da HPC com a seção de stripping da LPC. Esse tipo de integração térmica entre 

as colunas do processo de PSD também foi estudado por (MATSUDA et al., 2011). 

 KIM et al. (2013) realizaram a otimização da razão de refluxo e estágios de alimentação 

de forma a obter o menor consumo total de energia nos reboilers. HUANG et al. (2016) 

realizaram simulações para estudar a influência da razão de refluxo, estágios de alimentação e 
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vazão de destilado nas cargas térmicas e na composição 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 otimização de design, 

tendo como função objetivo o custo anual total, e como variáveis manipuladas o número de 

estágios, razão de refluxo e estágio de alimentação. 
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Capítulo 3  
Modelagem e Simulação do Processo 
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3.1 Descrição do Processo 
No trabalho de LI et al. (2019) é proposto as condições ótimas de um design de um 

processo de separação de MeCN-H2O utilizando PSD com integração total. O processo avaliado 

é uma planta com capacidade para processar 100 kmol/h de alimentação com uma composição 

de 25%mol de MeCN e 75%mol de H2O. A condição operacional e o design ótimo 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 alimentação do processo é inserida no 

estágio de número 20 da LPC, que apresenta um total de 23 estágios e opera com uma pressão 

de 1 atm no primeiro estágio. A HPC dispõe de 17 estágios com a o destilado da LPC sendo 

alimentado no estágio 9 e tendo como pressão de operação no primeiro estágio o valor de 4 atm. 

O destilado da HPC retorna para a LPC coluna sendo alimentado no estágio 16. 

 

 
Figura 3.1 – Design ótimo 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, são a utilização 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 pressão de HPC, através da manipulação indireta da carga térmica 

do reboiler/condensador. 

Devido ao acoplamento total entre condensador e reboiler, a manipulação do fluído de 

resfriamento do condensado da HPC não é possível. Nesse caso, é necessária outra abordagem 

para controlar a pressão, como a estratégia de HVB. De acordo com KISTER e HANSON 

(2015), o HVB é empregando em condensadores montados no nível do solo é um dos mais 

populares para grandes condensadores de água de resfriamento. Por esse motivo, é amplamente 

utilizado em condensadores inundados. 

Para controlar a pressão usando o HVB, o vapor do topo é dividido em duas correntes. 

A primeira flui para o condensador, onde o vapor é sub-resfriado. A outra corrente vai 

diretamente para o vaso de refluxo, conforme mostrado na Figura 3.2a. 

 

  
a) b) Configuração I 

  
c) Configuração II d) Configuração III 

Figura 3.2 – Configurações de hot-vapor bypass. 

 

Na configuração I (Figura 3.2b), o elemento de controle é a válvula A, que se abre 

quando a pressão da coluna aumenta, permitindo que mais vapor seja direcionado para o 

Hot-vapor bypass 
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condensador, promovendo um aumento na relação entre o vapor condensado e o vapor 

desviado; mais vapor condensado reduz a temperatura e, consequentemente, a pressão. Na 

configuração II (Figura 3.2c), o elemento de controle é a válvula B e, quando a pressão da 

coluna aumenta, ela se fecha para direcionar mais vapor para o condensador. Por fim, na 

configuração III (Figura 3.2d), é utilizada um duplo controle de pressão, manipulando as 

válvulas A e B para obter um efeito combinado na relação entre o vapor condensado e o vapor 

desviado. 

Para os casos em que a pressão da coluna diminui, o comportamento das válvulas é 

invertido. Na Configuração I, a válvula A é fechada; na Configuração II, a válvula B é aberta; 

e na Configuração III, temos o efeito combinado da manipulação das válvulas A e B. 

LUYBEN (2006a) estudou algumas estruturas de controle para controlar a pressão em 

uma coluna de destilação com condensador resfriado a ar. O autor concluiu que a configuração 

de HVB mostrada na Figura 3.2d oferece um controle de pressão efetivo. CIANNELLA et al. 

(2018) avaliaram três estratégias (Figura 3.2a, Figura 3.2b, Figura 2c, Figura 3.2d que podem 

ser aplicadas a FHIPSD. Os autores mostraram que a configuração II apresentou o melhor 

desempenho em termos de controle de pressão. 

A ideia para um RCPA é baseada no trabalho de LUYBEN (2017), que considerou 

apenas o condensador de uma única coluna de destilação, 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 

utilização da manipulação do nível no condensador como uma forma de controlar a área de 

troca térmica e, consequentemente, o calor removido no condensador para controlar a pressão 

da coluna. 

No RCPA, parte da área de troca térmica fica preenchida com líquido e o restante da 

área fica disponível para condensação do overhead, conforme mostra a Figura 3.3. O nível no 

trocador de calor e no vaso de refluxo são igualados por um sistema de vasos comunicantes. 

Portanto, uma modificação no nível do vaso de refluxo resulta em alteração na área disponível 

para condensação. 

A Figura 3.3a mostra as premissas da condição estacionária do processo: é considerado 

o vaso de refluxo em 50% e a área de troca térmica disponível é equivalente a 75% da área total 

do trocador de calor. A Figura 3.3b é o caso limite onde o vaso de refluxo está completamente 

cheio e, nesse caso, a área de troca térmica disponível para condensação no trocador de valor é 

equivalente a 25% da área total. O cenário mostrado na Figura 3.3c é o caso em que o nível do 

vaso está na altura da interligação (25%) entre o vaso e o trocador de calor; nesse cenário, toda 
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a área de troca térmica do trocador de calor está disponível para condensação. Na Figura 3.3d, 

o nível do vaso está abaixo da interligação (< 25%) e a área disponível para condensação 

também é igual à área total do trocador de calor. Esses valores foram adotados de modo a evitar 

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

 

  
a) Caso 1 b) Caso 2 

  
c) Caso 3 d) Caso 4 

Figura 3.3 – Nível do vaso de refluxo: a) 50%; b) cheio; c) na altura interligação; d) abaixo da interligação. 

 

O reboiler/condensador pode ser um termosifão vertical com o overhead passando pelo 

casco e o líquido da LPC nos tubos. Portanto, tem-se uma disponibilidade de área de troca 

térmica para condensação inversamente proporcional à altura de líquido no vaso de refluxo: 

quanto menor o nível de líquido, maior é o comprimento dos tubos expostos e área de troca 

térmica. Essa relação é válida para as condições de operação dos Casos 1, 2 e 3. Para a condição 

apresentada no Caso 4, tem-se que área de troca térmica é sempre constante e independente do 

nível. 

A relação matemática entre área de troca térmica e nível do vaso refluxo é obtida através 

de dois Casos em que são conhecidos: áreas de troca térmica e níveis do vaso de refluxo (Casos 

1 e 2). A Eq.3.1 apresenta tal relação para o caso estudado. A Figura 3.4 mostra o 
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comportamento da área de troca térmica disponível para condensação em função do nível no 

vaso. 

 Aୣ୶ୡ୦൫%ୢ୰୳୫ୌ୔େ ൯ =  ቊAୣ୶ୡ୦୘୭୲ୟ୪൫1.25 −  0.01 ∙ %ୢ୰୳୫ୌ୔େ ൯   if   %ୢ୰୳୫ୌ୔େ > 25% Aୣ୶ୡ୦୘୭୲ୟ୪                                             if   %ୢ୰୳୫ୌ୔େ ≤ 25%  Eq.3.1 

 

onde: Aୣ୶ୡ୦ – Área de troca térmica disponível para condensação; Aୣ୶ୡ୦୘୭୲ୟ୪ – Área total de troca térmica do reboiler/condensador; %ୢ୰୳୫ୌ୔େ  – Nível do vaso de refluxo da HPC em percentual. 

 

 
Figura 3.4 – Porcentual da área de troca térmica em função do nível do vaso de refluxo da HPC. 

 

A utilização de um RCPA permite o controle da pressão da HPC através de um controle 

em cascata com o controlador de nível do vaso de refluxo da HPC. O controlador de pressão 

modifica o setpoint do controlador de nível que altera o nível do vaso de refluxo e, 

consequentemente, a carga térmica no reboiler/condensador o que permite o controle da 

pressão. 

É importante destacar que existe uma troca de calor entre o condensado estagnado no 

casco do trocador e o boilup; devido ao fato do líquido no casco estar estagnado, seu coeficiente 

global de troca térmica é muito menor que o do fluido em movimento. LUYBEN (2017) avaliou 

a influência de considerar esse efeito na modelagem e concluiu que esse efeito é pode ser 

negligenciado, e a modelagem do presente trabalho só considera a troca térmica entre o 

overhead e o boilup. 
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3.2 Modelo Termodinâmico 
Modelos rigorosos para simulação de colunas de destilação, como a rotina RadFrac do 

Aspen PlusTM, utiliza os conceitos de estágios de equilíbrio ao longo da coluna. Portanto, para 

o sistema em estudo, foi considerado o modelo de equilíbrio de fase líquido-vapor com a não 

idealidade da fase líquida sendo representada pela equação de Wilson e a fase vapor sendo 

considerada ideal. 

 
3.2.1 Modelo de Equilíbrio 

Segundo (SEADER; HENLEY; ROPER, 2011), no equilíbrio, a variação total da 

energia livre de Gibbs é mínima. Dessa forma, para um sistema multifásico onde a temperatura 

(𝑇) e pressão (𝑃) são as mesmas em cada fase, o equilíbrio de fase é estabelecido quando os 

potenciais químicos de cada fase são iguais. 

Entretanto, o uso do potencial químico na quantificação do equilíbrio de fase é 

desencorajado. O desencorajamento se deve ao fato da não existência de valores absoluto para 

o potencial químico, além disso, o seu valor tende a menos infinito quando a pressão é próxima 

a zero (SMITH; VAN; ABBOTT, 2007). 

Devido a essas desvantagens do potencial químico é utilizado a fugacidade para 

quantificar o equilíbrio de fase. A fugacidade possui as mesmas propriedades do potencial 

químico, mas não apresenta as desvantagens citadas acima. Sendo assim, o equilíbrio de fase 

implica na igualdade das fugacidades de cada fase. 

Para o caso do equilíbrio líquido-vapor temos a igualde abaixo, onde o termo sobrescrito 

indica a fase L para líquido e V para vapor e subscrito i indica o componente. 

 𝑓መ௜௅ = 𝑓መ௜௏ Eq.3.2 
 

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

 𝑓መ௜௅ = 𝜙෠௜௅𝑥௜𝑃 Eq.3.3 𝑓መ௜௏ = 𝜙෠௜௏𝑦௜𝑃 Eq.3.4 
 

Onde 𝑥௜e 𝑦௜ são as frações molares do componente i na fase líquida e na fase vapor, 

respectivamente, já os termos 𝜙෠௜௅ e 𝜙෠௜௏ são os coeficientes de fugacidades das fases indicadas 

nos sobescritos.  

O cálculo dos coeficientes de fugacidade por ser realizado pela Eq.3.5. 
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 ln(𝜙෠௜) = ቈ𝜕(𝑛𝐺 𝑅𝑇⁄ )𝜕𝑛௜ ቉௉,்,௡ೕ Eq.3.5 

 

Uma outra relação, denominada de atividade, que é a razão entre a fugacidade parcial e 

uma fugacidade padrão (𝑓መ௜ఖ). Dado que a atividade é a razão entre duas fugacidades ela pode 

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

 𝑎௜௅ = 𝛾௜௅𝑥௜ Eq.3.6 𝑎௜௏ = 𝛾௜௏𝑦௜ Eq.3.7 
 

Onde 𝛾௜௅ e 𝛾௜௏ são os coeficientes de atividade das respectivas fases. 

No entanto, o cálculo da atividade da fase líquida é bem mais utilizado do que o cálculo 

da atividade fase vapor. Sendo assim, podemos obter o coeficiente de atividade da fase líquida 

por meio da Eq.3.8. 

 ln(𝛾௜) = ቈ𝜕(𝑛𝐺 𝑅𝑇⁄ )𝜕𝑛௜ ቉௉,்,௡ೕ Eq.3.8 

 

No caso do equilíbrio líquido-vapor é possível então expressar a igualdade das 

fugacidades em relação as frações molares de duas formas. O primeira denominado por 

procedimento 𝜙෠௅𝜙෠௏, obtido através da igualdade das Eq.3.3 e 3.4, o segundo procedimento é 𝛾ො௅𝜙෠௏, obtido pela igualdade das Eq.3.4 e 3.6. 

Usando os dois procedimentos citados acima é possível obter a constante de equilíbrio 

(𝐾௜), que é a razão entre a fração molar da fase vapor e a fração molar da fase líquida para o 

componente i. 

Usando o procedimento 𝜙෠௅𝜙෠௏. 

 𝐾௜ = 𝑦௜𝑥௜ = 𝜙෠௜௅𝜙෠௜௏ Eq.3.9 

 

Usando o procedimento 𝛾ො௅𝜙෠௏. 𝐾௜ = 𝑦௜𝑥௜ = 𝛾௜௅𝑥௜𝑓መ௜ఖ𝜙෠௜௏𝑃  Eq.3.10 
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Onde a fugacidade padrão 𝑓መ௜ఖ é dado por: 

 𝑓መ௜ఖ = 𝜙෠௜௦௔௧𝑃௜௦௔௧ exp ቆ 1𝑅𝑇 න 𝜈௜௅௉
௉೔ೄ 𝑑𝑃ቇ Eq.3.11 

 

O termo em exponencial é o fator de correção de Poynting, para pressões próximas a 

pressão ambiente seu valor é igual a 1, para o caso de idealidade da fase líquida o coeficiente 

de fugacidade de líquido saturado (𝜙෠௜௦௔௧) e o coeficiente de atividade são iguais a 1, caso a fase 

vapor também seja ideal o coeficiente da fugacidade da fase vapor é 1, e assim chegamos na lei 

de Raoult’s mostrada na Eq.3.12. 

 𝐾௜ = 𝑦௜𝑥௜ = 𝑃௜௦௔௧𝑃  Eq.3.12 

 

3.2.2 Equação de Wilson 
A não idealidade do equilíbrio líquido-vapor para a mistura MeCN-H2O pode ser 

representada satisfatoriamente por diferentes modelos termodinâmicos, como Wilson, NRTL e 

UNIQUAC (ACOSTA et al., 2002). O presente estudo utilizou o método de WILSON do Aspen 

PlusTM para representar o equilíbrio líquido-vapor. Esse método utiliza o procedimento 𝜙෠௅𝜙෠௏, 

sendo a fase vapor considerada ideal e a fase líquida sendo representada pela equação de 

Wilson. 

  A equação para o modelo de Wilson do Aspen Plus é a seguinte: 

 

ln 𝛾௜ = 1 −  ln ቌ෍ 𝐴௜௝𝑥௝௝ ቍ − ෍ 𝐴௜௝𝑥௝∑ 𝐴௝௞𝑥௞௞௝  Eq.3.13 

Onde: 

 ln 𝐴௜௝ =  𝑎௜௝ + 𝑏௜௝ 𝑇ൗ + 𝑐௜௝ ln 𝑇 + 𝑑௜௝𝑇 + 𝑒௜௝ 𝑇ଶൗ  Eq.3.13 
 

Os parâmetros de interação binária (𝐴௜௝ , 𝐴௝௜) são calculados pela Eq.3.13 utilizando as 

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

nos cálculos dos parâmetros de interação binário são mostrados na Tabela 3.1. 
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Tabela 3.1 – Parâmetros de interação binário do modelo de Wilson. 

Componente i Componente j 𝒂𝒊𝒋 𝒂𝒋𝒊 𝒃𝒊𝒋 𝒃𝒋𝒊 
MeCN H2O -0,8487 1,0158 -386,606 -707,346 

As outras constantes (𝑐௜௝, 𝑑௜௝ e 𝑒௜௝)  têm valores iguais a zero.  

 

3.2.2 Avalição do Modelo Termodinâmico 
O Aspen PlusTM permite o acesso aos bancos de dados experimentais do NIST (National 

Institute of Standards Technology), que contêm vários dados experimentais de equilíbrio 

líquido-vapor para o binário MeCN-H2O. Para esse binário, 36 conjuntos de dados de equilíbrio 

estão disponíveis. Para selecionar os conjuntos a serem utilizados na avaliação do modelo 

termodinâmico foi utilizado o teste de consistência 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 número de pontos experimentais e o tipo do experimento 

(isobárico ou isotérmico) são apresentados na Tabela 3.2. A coletânea desses 6 conjuntos de 

dados, totaliza 109 pontos experimentais com uma faixa de temperatura e pressão de 333 – 404 

K e 20 – 392 kPa.  

 
Tabela 3.2 – Informações da literatura utilizada nos dados ELV. 

Fonte QG Nº Pontos Experimento 
(HAN, 1980) 1,00 12 Isobárico – 101,0 kPa 
(ACOSTA et al., 2002) 0,96 37 Isobárico – 101,3 kPa 
(LI et al., 2019a) 0,95 14 Isobárico – 101,3 kPa 
(SUGI; KATAYAMA, 1978) 0,84 15 Isotérmico – 333 K 
(NAGAHAMA; HIRATA, 1976) 0,83 10 Isobárico – 392,1 kPa 
(ZHANG et al., 2013) 0,83 21 Isobárico – 101,3 kPa 

 

Conforme mostrado nas Figura 3.5a, Figura 3.5b e Figura 3.5c o modelo termodinâmico 

utilizado apresenta uma boa aderência aos dados experimentais nas condições de temperatura, 

pressão e composição avaliada. Os melhores ajustes conforme mostrados das Figura 3.5a e 

Figura 3.5b foram obtidos para temperatura e pressão, respectivamente, com R² muito próximos 

1. Para o constante de equilíbrio (K) da MeCN, Figura 3.5c, o valor de R² foi de 0,9536 que 

também indica uma boa aderência aos dados experimentais de equilíbrio líquido-vapor. 
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a) 

 
b) 

 
c) 

Figura 3.5 – Dados experimentais e estimados para: a) Temperatura; b) Pressão e c) valor de K. 
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3.3 Modelagem de Processo 

O Aspen PlusTM é um software de processo de engenharia química em larga escala, 

baseado em simulação de engenharia química em estado estacionário, otimização, análise de 

sensibilidade e avaliação econômica, fornecendo um conjunto de modelos de operações 

unitárias para vários processos (HUANG et al., 2016). Portanto, para simular o processo em 

regime estacionário foi utilizado o simulador comercial Aspen Plus™.  

 

3.3.1 Regime Estacionário 

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 convergência para “strongly non-ideal liquid”, o que 

melhorou significativamente a convergência do modelo. Esse algoritmo é uma variação do 

método inside-out padrão de resolução utilizado na rotina RadFrac.  

Devido ao desacoplamento do condensador da LPC, é necessário a inclusão do bloco 

Flash2 para modelar o vaso de refluxo da LPC. Sendo configurado como adiabático e queda de 

pressão igual a zero. 

Bombas e válvulas foram inseridas na simulação de forma a simular incrementos e 

redução de pressão para geração da força motriz dos fluxos durante a simulação no regime 

transiente. O delta de pressão desses equipamentos foi configurado de forma a evitar a saturação 

das válvulas e as colunas foram configuradas com uma perda de carga de 0.0068 atm por estágio 

(LUYBEN, 2006b). 

O reboiler/condensador é 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/(m².K) (LUYBEN, 2008b). Para o reboiler/condensador 

parcialmente alagado foi especificado como condensação total e coeficiente global de troca 

térmica constante de 568 W/(m².K) (LUYBEN, 2017). 

Para o caso com hot-vapor by-pass, a fração da vazão do overhead da HPC que é 

desviada do reboiler/condensador é função do grau de sub-resfriamento. Portanto, foi realizada 

uma análise de sensibilidade para determinar o valor da fração de bypass. Nessa análise de 

sensibilidade, a carga térmica do reboiler/condensador é mantido constante para garantir as 

condições de projeto. Isso é possível por meio do ajuste da vazão de HVB para cada grau de 

sub-resfriamento.  

Quando a vazão de HVB aumenta, menos vapor vai para o reboiler/condensador, e 

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

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

a área de troca térmica tem que ser maior. Portanto, é necessária uma área de troca térmica 

maior. Esse comportamento é mostrado na Figura 3.6. 

 

 
Figura 3.6 –Análise de sensibilidade do grau de sub-resfriamento. 

 

Foi selecionada a condição de maior grau de sub-resfriamento possível (17,34 K), pois 

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

uma maior capacidade de manipulação para o controle. Consequentemente, uma maior área de 

troca térmica é necessária e o valor obtido para o grau de sub-resfriamento especificado foi de 

217,05 m². 

Para a simulação com o RCPA, a área obtida na em regime estacionário é a área de troca 

térmica disponível em um cenário onde o nível do vaso de refluxo da LPC é de 50% (Caso 1). 

A área obtida no regime estacionário foi 121.8 m² e esse valor é equivalente a 75% da área total 

do trocador de calor. Portanto, a área total do reboiler/condensador é de aproximadamente 

162.4 m². 

Os fluxogramas implementados para a simulação com HVB e para o 

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

respectivamente. 
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a)  

 
b) 

Figura 3.7 – Fluxograma implementados a) HVB e b) RCPA. 
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Ainda em regime estacionário, foi realizado um estudo para definir os estágios sensíveis 

das colunas. Esse é o primeiro passo para implementação de um controle de composição por 

inferência de temperatura. LUYBEN (2006b) apresenta algumas técnicas para definir os 

estágios sensíveis. 

Para a LPC, foi utilizada a técnica do critério de inclinação do perfil de temperatura, 

onde o estágio com a maior inclinação é definido como estágio sensível. Esta técnica foi 

escolhida devido à sua simplicidade e, também, à dificuldade de aplicação de outras técnicas 

nessa coluna devido à existência do acoplamento do reboiler/condensador. A Figura 3.8 mostra 

que, através do critério de inclinação, é possível eleger o estágio 22 como o estágio sensível do 

LPC. 

 

 
Figura 3.8 – Inclinação do perfil de temperatura da LPC. 

 

Para a HPC, o critério de sensibilidade foi utilizado para determinar o estágio sensível. 

De acordo com esta técnica, o estágio selecionado deve apresentar a maior variação de 

temperatura para uma pequena variação (±0,1%) da variável manipulada. A Figura 3.9 mostra 

que o estágio 13 é o estágio mais sensível para a carga térmica. Além disso, o estágio 13 também 

foi o estágio sensível pelo critério de inclinação. 
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Figura 3.9 – Critério de sensibilidade da carga térmica da HPC. 

 

3.3.2 Regime Transiente 

Para exportar a simulação do regime estacionário para o transiente é necessário definir 

as dimensões dos vasos e colunas. Os diâmetros das colunas foram calculados utilizando o 

Column Internal/Interactive Sizing do Aspen Plus™. Para determinar o comprimento e o 

diâmetro 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 são 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 Parâmetro Valor 

Hidráulica 
Tipo Prato Simples 

Diâmetro (m) 0,78 
Espaçamento (m) 0,61 

Vaso de Refluxo 

Orientação Horizontal 
Tipo Elíptico 

Diâmetro (m) 0,89 
Comprimento (m) 1,78 

Sump Diâmetro (m) 0,78 
Comprimento (m) 1,82 
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Tabela 3.4 – Dados de dimensionamento dos equipamentos da HPC. 

Equipamento Parâmetro Valor 

Hidráulica 
Tipo Prato Simples 

Diâmetro (m) 0,76 
Espaçamento (m) 0,61 

Vaso de Refluxo 

Orientação Vertical 
Tipo Flat 

Diâmetro (m) 0,92 
Comprimento (m) 1,83 

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

 

Para tornar a simulação em regime transiente mais realista, foi utilizado como modo de 

exportação o Pressure Driven. Esse modo é capaz de representar de forma fidedigna o que 

ocorre na operação de uma planta (LUYBEN; CHIEN, 2010): a manipulação dos fluxos ocorre 

através da alteração da abertura de válvulas, ou seja, pela alteração na perda de carga. 

Para a modelagem transiente do RCPA é necessário adicionar a Eq.3.1 na simulação do 

Aspen Plus Dynamics™. Inicialmente foi modificado a Aୣ୶ୡ୦ do bloco REB-COND de fixed 

para free e, em seguida, foi realizado a edição do Constrains Flowsheet conforme apresentado 

na Figura 3.10. Para tornar mais didático a implementação, foram criadas duas variáveis 

VolPerc e A_Total que são o percentual de volume de líquido ocupado no vaso de refluxo e a 

área total do reboiler/condensador, respectivamente. 

 

 
Figura 3.10 – Implementação do Constraints no Aspen Plus DynamicsTM. 

 

Foi criado também um parâmetro do tipo Yes/No com o nome de “PartiallyRebCond” 

para selecionar o modo de operação do reboiler/condensador. Quando esse parâmetro tem o 

valor de “Yes” indica que a área do condensado é função de VolPerc conforme apresentado na 
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Eq.3.1; caso contrário, a área tem um valor fixo igual ao obtido no regime estacionário e não se 

tem um comportamento de RCPA. 

 

3.3.2 Estrutura de Controle 

Uma estrutura base de controle foi implementada tanto no modelo que utiliza o HVB 

como o modelo do RCPA. Essa estrutura apresenta quatro controladores proporcionais para o 

controle de nível dos sumps e vasos de refluxo das colunas ( Lvlୱ୳୫୮୐୔େ , Lvlୱ୳୫୮ୌ୔େ , Lvl୴ୟୱ୭୐୔େ  e Lvl୴ୟୱ୭ୌ୔େ ) e seis controladores Proporcional-Integral para o controlar 

vazão de alimentação ( 𝐹୊ୣୣୢ ), vazão de destilado da LPC (Fୈ୐୔େ), temperatura do estágio 

sensível da LPC (Tଶଶ୐୔େ), temperatura do estágio sensível da HPC (Tଵଷୌ୔େ), pressão da LPC (PLPC) 

e vazão de boilup no reboiler/condensador (F௕௢௜௟௨௣୐୔େ ).  

Nesse trabalho, foram avaliadas 4 estruturas com controle de pressão da HPC e uma 

estrutura sem controle da pressão da HPC, somente com a estrutura de controle base. 

Totalizando 5 estruturas de controle. Entre as 4 estruturas com controle de pressão, 3 utilizam 

as configurações apresentadas na Figura 3.2 e uma utiliza RCPA. As estruturas de controle 

avaliadas são: 

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

 Estrutura 2 (E2): estrutura de controle base mais controle de pressão usando a 

configuração I do HVB (Figura 3.2 b)). 

 Estrutura 3 (E3): estrutura de controle base mais controle de pressão usando a 

configuração II do HVB (Figura 3.2 c)). 

 Estrutura 4 (E4): estrutura de controle base mais controle de pressão usando a 

configuração III do HVB (Figura 3.2 c)). 

 Estrutura 5 (E5): estrutura de controle base mais controle de pressão usando 

RCPA. 

 

A Estrutura 5, que faz uso do RCPA, utiliza um controlador de pressão em cascata com 

o controlador de nível do vaso de refluxo da HPC. Portanto, o controlador de pressão fornece o 

setpoint remoto do controlador de nível (LC-HPC) do vaso de refluxo da HPC que modifica o 

nível no reboiler/condensador e consequentemente a disponibilidade de área de troca térmica. 

As Figura 3.11 e Figura 3.12 mostram a implementação da estrutura de controle base 

nas configurações com HVB e RCPA, respectivamente. A Tabela 3.5 apresenta as relações 
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entre as variáveis controladas e manipuladas e os respectivos parâmetros de sintonia dos 

controladores do nível, temperatura e vazão. 

 

 
Figura 3.11 – Implementação da estrutura de controle base para o modelo do HVB. 

 
Figura 3.12 – Implementação da estrutura de controle base para o modelo do RCPA. 
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Tabela 3.5 - Parâmetros de sintonia da estrutura de controle base. 

Controlador Controlada Manipulada Ganho 
(%) 

Integral 
(min) Ação 

LC-LPCD Lvl୴ୟୱ୭୐୔େ  F୰ୣ୤୪୳୶୭୐୔େ  10 9999 Direta 
LC-LPCS Lvlୱ୳୫୮୐୔େ  Válvula V3 10 9999 Direta 
LC-HPCD Lvl୴ୟୱ୭ୌ୔େ  Válvula V6 10 9999 Direta 
LC-HPCS Lvlୱ୳୫୮ୌ୔େ  Válvula V8 10 9999 Direta 
FC-FEED 𝐹୊ୣୣୢ  Válvula V7 0,5 0,3 Reversa 
FC-LPCD Fୈ୐୔େ Válvula V2 0,5 0,3 Reversa 

FC-BOILUP F௕௢௜௟௨௣୐୔େ  Válvula V4 0,5 0,3 Reversa 
PC-LPC PLPC Fେ୭୭୪୧୬୥୐୔େ  20 12 Direta 

 

Para todos os controladores de temperatura dos estágios sensíveis foram definidos um 

tempo morto de 1 minutos. Os controladores de temperatura das colunas e de pressão da HPC, 

para cada estrutura, foram sintonizados com utilizando Tyreus-Luyben e em seguida os 

parâmetros foram ajustados heuristicamente para melhorar os resultados dos controladores. A 

sequência de sintonia adotado em todos os cenários foi sintonizar primeiro o controlador de 

pressão da HPC seguido do controlador de temperatura da HPC e, por fim, o controlador de 

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

avaliadas são apresentados na Tabela 3.6. 

 
Tabela 3.6 – Parâmetros de sintonia para os controladores de temperatura e pressão. 

Estrutura Controlador Controlada Manipulada Ganho 
(%) 

Integral 
(min) Ação 

E1 
TC-LPC22 Tଶଶ୐୔େ Válvula V1 0,27 17,20 Direta 
TC-HPC13 Tଵଷୌ୔େ F୚ୟ୮୭୰ୌ୔େ  3,15 7,92 Reversa 

E2 
TC-LPC22 Tଶଶ୐୔େ Válvula V1 0,69 10,16 Direta 
TC-HPC13 Tଵଷୌ୔େ F୚ୟ୮୭୰ୌ୔େ  1,31 10,90 Reversa 

PC-HPC PHPC Válvula V5 0,88 2,64 Direta 

E3 
TC-LPC22 Tଶଶ୐୔େ Válvula V1 0,85 20,60 Direta 
TC-HPC13 Tଵଷୌ୔େ F୚ୟ୮୭୰ୌ୔େ  1,49 26,16 Reversa 

PC-HPC PHPC Válvula V10 1,9 2,64 Reversa 

E4 

TC-LPC22 Tଶଶ୐୔େ Válvula V1 0,90 17,00 Direta 
TC-HPC13 Tଵଷୌ୔େ F୚ୟ୮୭୰ୌ୔େ  1,2 15,84 Reversa 

PC-HPC PHPC Válvula V5 0,75 2,26 Direta 
PC-HPCD P୴ୟୱ୭ୌ୔େ Válvula V10 2,20 1,36 Reversa 

E5 
TC-LPC22 Tଶଶ୐୔େ Válvula V1 0,84 10 Direta 
TC-HPC13 Tଵଷୌ୔େ F୚ୟ୮୭୰ୌ୔େ  2,17 9,24 Reversa 

PC-HPC PHPC Setpoint LC-HPCD 0,03 0,1 Reversa 
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A Figura 3.13 apresenta os fluxogramas com a implementação das cinco estruturas de 

controle avaliadas nesse trabalho. 
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c) 

 
d) 
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e) 

Figura 3.13 – Fluxogramas das estruturas de controle a) E1; b) E2; c) E3; d) E4; e) E5; 
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Capítulo 4  
Resultados 
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4.1 Introdução 

Neste estudo, foi avaliada a eficácia das duas estratégias de controle de pressão (HVB 

e RCPA) para o processo FHIPSD através de distúrbios na vazão e composição de alimentação. 

Os distúrbios realizados foram da ordem de 10% tanto vazão de alimentação (90 - 110 kmol/h) 

quanto na composição de MeCN (27,5 - 22,5 %mol). 

Para uma avaliação quantitativa do desempenho das estruturas de controle avaliadas, foi 

calculada a Integral do Erro Absoluto (Integral of Absolute Error - IAE) para as composições 

de MeCN e H2O nas respectivas correntes de produtos, considerando o valor de 99,9 %mol 

como setpoint para ambas as composições. Outros indicadores de desempenho do sistema de 

controle como offset, overshoot/undershoot máximo (𝑦ை/௎ெ௔௫) e porcentagem de 

overshoot/undershoot (%ை/௎) também são avaliados nesse trabalho. 

A IAE é calculada pela equação Eq.4.1, onde y é o valor da variável acompanhada e yୗ୔ 

é o valor do setpoint;  to e t são os valores do tempo inicial e final. 

 𝐼𝐴𝐸 = න |𝑦ௌ௉ − 𝑦|𝑑𝑡௧
௧బ  Eq.4.1 

 

O offset é a diferença entre o valor final da variável controlada (y௙௜௡௔௟) e o setpoint, 

conforme mostrado na Eq.4.2. 

 𝑜𝑓𝑓𝑠𝑒𝑡 = 𝑦ௌ௉ −  y௙௜௡௔௟ Eq.4.2 
 

O overshoot/undershoot máximo é o valor de maior desvio, seja o desvio positivo 

(overshoot) ou negativo (undershoot), da variável acompanhada após a realização do distúrbio. 

A porcentagem de overshoot/undershoot é calculado pela Eq.4.3 e representa a porcentagem 

máxima de desvio que ocorreu durante a realização do distúrbio. 

 

%ை/௎ = 𝑦𝑂/𝑈𝑀𝑎𝑥 − 𝑦𝑆𝑃𝑦𝑆𝑃 × 100 Eq.4.3 

 

4.2 FHIPSD sem Controle da Pressão 

O primeiro cenário avaliado foi o sistema de FHIPSD sem o controle da pressão 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 composições dos produtos para distúrbios na vazão 
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de alimentação e a Figura 4.2 mostra o comportamento das composições para distúrbios na 

composição de alimentação. 

Podemos observar através da Figura 4.1a) que a composição de MeCN no produto é 

mais afetada por distúrbios positivos na vazão que distúrbios negativos, diferente da 

composição de H2O no produto que apresenta um maior undershoot para o distúrbio negativo, 

conforme mostrado Figura 4.1b). Ainda para distúrbios na vazão, podemos observar que a 

composição de H2O retorna para valores muito próximos da especificação de 99,9%mol, 

enquanto a composição de MeCN não apresenta uma tendência de retorno ao valor de 

especificação. O principal motivo para o offset da composição de MeCN no produto é a falta 

de controle da pressão da HPC. 

 

  
a) b) 

Figura 4.1 – Comportamento da composição de a) MeCN e b) H2O para distúrbios na vazão para a estrutura E1. 

 

  
a) b) 

Figura 4.2 – Comportamento da composição de a) MeCN e b) H2O para distúrbios na composição para a 
estrutura E1. 
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Conforme observado na Figura 4.2 os distúrbios de composição tiveram um transiente 

mais estável. Podemos observar novamente que a composição de H2O tem uma tendência de 

retorno para composição de especificação e que a composição de MeCN apresenta offset. O que 

reforça a importância do controle da pressão da HPC para distúrbios na composição. 

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

Produto Distúrbio Tipo IAE 
(%mol) 

Offset 
(%mol) 

𝒚𝑶/𝑼𝑴𝒂𝒙 
(%mol) 

%𝑶/𝑼 
(%) 

MeCN 
Vazão Positivo 5,182 0,109 95,851 -4,054 

Negativo 0,684 -0,075 99,996 0,096 

Composição Positivo 0,752 0,096 99,803 -0,097 
Negativo 0,465 -0,055 99,961 0,061 

H2O 
Vazão Positivo 1,074 0,008 98,562 -1,339 

Negativo 0,645 -0,006 99,214 -0,687 

Composição Positivo 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 parâmetros quantitativos dos indicadores de 

desempenho avaliados. Conforme mostrado pelos valores de IAE o distúrbio positivo na vazão 

de alimentação é o que mais afetou as composições dos produtos, com a composição de MeCN 

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

offset obtidos na composição de MeCN, tanto para os distúrbios na vazão como na composição, 

reforçando a necessidade do controle da pressão da HPC como forma de reduzir esses valores. 

 

  
a) b) 

Figura 4.3 – Pressão da HPC para distúrbios a) na vazão e b) composição para a estrutura E1. 
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A Figura 3.7 apresenta o comportamento pressão da HPC durante os distúrbios na 

composição e vazão de alimentação. Podemos observar que a pressão teve transiente mais 

agressivo para os distúrbios positivo na vazão, o que reforça a relação entre a manutenção da 

especificação de composição da MeCN e o controle da pressão. 

 

4.3 FHIPSD e HVB 

Nesse tópico será avaliado o uso de HVB com uma estratégia para o controle da pressão 

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

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

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

controle da pressão da HPC. 

 

  
a) b) 

  
c) 

Figura 4.4 – Comportamento da pressão da HPC para distúrbios na vazão para as estruturas a) E2, b) E3 e c) E4. 
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Podemos inferir pela Figura 4.4 que todas as configurações utilizando HVB foram 

eficazes no controle da pressão da HPC diante de perturbações na vazão de alimentação. Entre 

essas configurações, a estrutura E2 exibiu as maiores amplitudes de variação de pressão, 

considerando que é a configuração de HVB que manipula a maior fração da vazão de overhead, 

resultando consequentemente em uma dinâmica mais lenta. A estrutura E3, que controla a vazão 

de HVB, apresentou um desempenho superior em relação à E2, porém inferior à configuração 

com controle duplo de pressão (estrutura E4). 

Um comportamento semelhante pode ser observado nos distúrbios de composição 

apresentados na Figura 4.5. Novamente, a estrutura E4 demonstrou as menores amplitudes de 

oscilação de pressão, seguida pela estrutura E3. Desta vez, é observado um pequeno offset na 

pressão da HPC para a estrutura E4. 

 

  

a) b) 

  
c) 

Figura 4.5 – Comportamento da pressão da HPC para distúrbios na composição para as estruturas a) E2, b) E3 e 
c) E4. 
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A estrutura E4, que incorpora o duplo controle de pressão, demonstrou qualitativamente 

as menores amplitudes de oscilação. No entanto, para realizar uma avaliação quantitativa, o 

cálculo da IAE foi conduzido para comparar o desempenho das três configurações de HVB. Os 

resultados da IAE são apresentados na Tabela 4.2. 

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

Estrutura E2 E3 E4 

Controlador PC-HPC 
(10-3 atm) 

PC-HPC 
(10-3 atm) 

PC-HPC 
(10-3 atm) 

PC-HPCD 
(10-3 atm) 

Distúrbio + - + - + - + - 
Vazão 203,9 47,9 62,0 21,5 34,9 17,6 28,9 10,5 

Composição 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 avaliação quantitativa apresentada Tabela 4.2 e em 

consonância com as avaliações qualitativas da Figura 4.4 e Figura 4.5, a estrutura E4 é a que 

apresenta o melhor desempenho para o controle de pressão da HPC usando HVB. 

 Podemos observar ainda que o pequeno offset nos distúrbios de composição não 

apresentou impactos significativos no desempenho comparativo entre as estruturas E3 e E4. 

Somente para distúrbios negativos na composição a estrutura E3 apresentou um valor de IAE 

menor que a estrutura E4, sendo essa pequena diferença consequência da existência do pequeno 

offset. 

 

  

a) b) 
Figura 4.6 – Comportamento da composição de a) MeCN e b) H2O para distúrbios na vazão para as estruturas 

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

de vista do controle de composição por inferência de temperatura, conforme mostrado na Figura 

4.6 e Figura 4.7. No entanto, é possível observar que, para a composição de MeCN, a estrutura 

E2 demonstrou, nos instantes iniciais após a ocorrência do distúrbio, uma sensibilidade maior 

do que as outras estruturas. 

 

  
a) b) 

Figura 4.7 – Comportamento da composição de a) MeCN e b) H2O para distúrbios na composição para as 
estruturas E2, E3 e E4. 

 

Portanto, entre as três estruturas de controle utilizando HVB para o controle de pressão 

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

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

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

de controle de composição para estrutura E4. 

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

Produto Distúrbio Tipo IAE 
(%mol) 

Offset 
(%mol) 

𝒚𝑶/𝑼𝑴𝒂𝒙 
(%mol) 

%𝑶/𝑼 
(%) 

MeCN 
Vazão Positivo 1,468 0,011 98,298 -1,603 

Negativo 0,376 -0,010 99,997 0,097 

Composição Positivo 0,441 0,016 99,577 -0,323 
Negativo 0,250 -0,008 99,988 0,088 

H2O 
Vazão Positivo 0,467 0,010 99,312 -0,589 

Negativo 0,200 -0,008 99,599 -0,301 

Composição Positivo 0,128 0,007 99,755 -0,145 
Negativo 0,072 -0,002 99,979 0,079 
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A utilização do HVB para o controle da pressão da HPC permitiu a redução dos valores 

de offset da composição de MeCN para distúrbios na vazão e composição de alimentação 

quando comparado com a estrutura sem controle de pressão (E1). Além disso, também foi 

observado reduções nos valores de IAE para todos os distúrbios e composições avaliadas. 

 

4.4 FHIPSD com RCPA 

Esse tópico tem como objetivo avaliar o uso de RCPA como estratégia para o controle 

da pressão HPC em FHIPSD de forma reduzir os desvios na composição dos produtos. A Figura 

4.8 apresenta o comportamento da pressão da HPC para distúrbios na alimentação utilizando a 

estrutura E5, sendo a Figura 4.8a) para distúrbios na vazão e a Figura 4.8b) para distúrbios na 

composição.  

Para ambos os distúrbios a estrutura E5 se mostrou eficaz para o controle de pressão da 

HPC, apresentado maiores amplitudes de oscilação para os distúrbios na vazão de alimentação. 

Portanto, o uso de RCPA é uma estratégia viável para o controle de pressão da HPC. 

 

  
a) b) 

Figura 4.8 – Comportamento da pressão da HPC para distúrbios na a) vazão e b) composição de alimentação 
para a estrutura E5. 

 

Na Figura 4.9 podemos observar que a estrutura E5 também foi eficaz para o controle 

da composição os produtos mediante a distúrbios na vazão de alimentação. No distúrbio 

positivo na vazão podemos observar que a composição de MeCN apresenta um undershoot 

significativo, no mesmo período que temos o maior overshoot na pressão da HPC (Figura 

4.8a)). Esse tipo de comportamento reforça a necessidade da existência de um controlador de 

pressão eficiente para FHIPSD. 
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a) b) 

Figura 4.9 – Comportamento da composição de a) MeCN e b) H2O para distúrbios na vazão para a estrutura E5. 

 

Para os distúrbios na composição de alimentação, Figura 4.11, podemos ver que existe 

uma relação quase que inversamente proporcional entre a pressão da HPC, mostrada na Figura 

4.8b), e a composição de MeCN (Figura 4.11a)). Onde um distúrbio negativo na composição 

promove um único undershoot na pressão da HPC e no mesmo instante podemos observar um 

overshoot único na composição de MeCN. 

 

  
a) b) 

Figura 4.10 – Comportamento da composição de a) MeCN e b) H2O para distúrbios na composição para a 
estrutura E5. 
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da IAE da MeCN para distúrbios positivos na vazão reduziu de 5,182 para 1,365%mol, uma 

melhora de 73,7%. 

 
Tabela 4.4 – Resultados quantitativo para a estrutura de controle E5. 

Produto Distúrbio Tipo IAE 
(%mol) 

Offset 
(%mol) 

𝒚𝑶/𝑼𝑴𝒂𝒙 
(%mol) 

%𝑶/𝑼 
(%) 

MeCN 
Vazão Positivo 1,365 0,004 97,934 -1,968 

Negativo 0,151 -0,004 99,996 0,096 

Composição Positivo 0,209 0,004 99,627 -0,274 
Negativo 0,101 -0,004 99,983 0,083 

H2O 
Vazão Positivo 0,744 0,008 99,094 -0,807 

Negativo 0,287 -0,007 99,590 -0,310 

Composição Positivo 0,231 0,006 99,678 -0,222 
Negativo 0,113 -0,002 99,779 -0,121 

 

  
a) 

  
b) 

Figura 4.11 – Área de troca térmica e carga térmica do reboiler/condensador para distúrbios a) na vazão e b) 
composição para a estrutura E5. 
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A Figura 4.11 apresenta o comportamento da área de troca térmica do 

reboiler/condensador e sua carga térmica para distúrbios da na vazão (Figura 4.11a)) e na 

composição Figura 4.11 (b)) de alimentação. Podemos observar que para distúrbios positivos 

temos um aumento da área 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 pressão da HPC através da manipulação indireta da disponibilidade de 

área de troca térmica. Portanto, RCPA em FHIPSD permite retomar um grau de liberdade que 

foi perdido para a realização da integração térmica do reboiler e condensador. 

 

4.5 HVB vs RCPA 

Conforme mostrado na Figura 4.12 a estrutura de controle sem o controlador de pressão 

(E1) apresenta a maior flutuação de pressão quando comparada com as outras estruturas com 

controle de pressão para distúrbios na vazão de alimentação. Para distúrbios na composição a 

estrutura E5 apresentou um overshoot um pouco maior que a E1. Contudo, a estrutura E1 é a 

que apresenta os maiores offset de pressão. 

 

  
a) b) 

Figura 4.12 – Pressão da HPC para distúrbios a) na vazão e b) composição para as estruturas E1, E4 e E5. 

 

Comparando as estruturas E4 e E5, podemos ver que a estrutura usando HVB (E4) 

apresentou uma maior eficiência na rejeição dos distúrbios de vazão e composição. Portanto, 

temos que a estrutura com um duplo controle de pressão utilizando HVB é a que apresentou a 

maior eficiência para o controle da pressão da HPC. 
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Além do controle da pressão é importante também avaliar qual dessas estruturas 

apresentou o melhor desempenho com relação ao controle por inferência das composições dos 

produtos. A Tabela 4.5 apresenta os valores de IAE, offset e overshoot/undershoot máximo para 

as três estruturas avaliadas (E1, E4 e E5). 

 
Tabela 4.5 – Resultados quantitativos para as estruturas E1, E4 e E5.  

Estrutura E1 E4 E5 

Produto Distúrbio Tipo 
IAE Offset 𝒚𝑶/𝑼𝑴𝒂𝒙 

(%mol) 
IAE Offset 𝒚𝑶/𝑼𝑴𝒂𝒙 

(%mol) 
IAE Offset 𝒚𝑶/𝑼𝑴𝒂𝒙 

(%mol) (%mol) (%mol) (%mol) (%mol) (%mol) (%mol) 

MeCN 
Vazão 

+ 5,182 0,109 95,851 1,468 0,011 98,298 1,365 0,004 97,934 
– 0,684 -0,075 99,996 0,376 -0,010 99,997 0,151 -0,004 99,996 

Comp. 
+ 0,752 0,096 99,803 0,441 0,016 99,577 0,209 0,004 99,627 
– 0,465 -0,055 99,961 0,250 -0,008 99,988 0,101 -0,004 99,983 

H2O 
Vazão 

+ 1,074 0,008 98,562 0,467 0,010 99,312 0,744 0,008 99,094 
– 0,645 -0,006 99,214 0,200 -0,008 99,599 0,287 -0,007 99,590 

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 relação a eficiência no controle das composições dos produtos podemos analisar 

através dos valores de IAE que as estruturas E4 e E5 apresentaram valores menores que a 

estrutura E1. Além disso, essas estruturas reduziram bastante os valores de offset na composição 

de MeCN para todos os distúrbios avaliados. 

Comparando as estruturas E4 e E5, temos que a estrutura E5 apresentou os menores 

valores de IAE e de offset para a composição de MeCN. Para a composição de H2O a estrutura 

E4 apresentou os menores valores de IAE. Contudo, para distúrbios positivos na vazão, a 

estrutura E4 apresentou um valor de overshoot/undershoot máximo melhor que a estrutura E5, 

provavelmente por causa do melhor controle na pressão. 

Por fim, temos que a estrutura E4 apresentam é a que apresenta o melhor desempenho 

para o controle da pressão HPC, mas a estrutura E5 obteve os melhores indicadores de 

desempenho para o controle por inferência de composição. Esse resultado inspira a 

possibilidade de uma nova estrutura de controle capaz de captura os efeitos positivos da 

utilização de HVB e RCPA simultaneamente. 
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Capítulo 5  
Conclusões e Trabalhos futuros 
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5.1 Conclusões 
PSD com integração total apresenta uma limitação do controle da pressão da HPC, 

devido a perda de grau de liberdade promovida pela integração térmica entre o reboiler da LPC 

e o condensador da HPC. A falta de um controlador de pressão, tem como consequência a perda 

de especificação de composição de MeCN para distúrbios na vazão e composição de 

alimentação. 

O uso de hot-vapor bypass para o controle da pressão da HPC se mostrou uma estratégia 

eficaz para PSD com integração total. Sendo possível, três configurações 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 pressão da HPC. 

O controle da pressão da HPC permitiu a redução dos valores de offset na composição 

de MeCN, tanto para distúrbios na composição como na vazão de alimentação, a mesma 

tendência de redução foi observada para os valores da IAE. 

Entre as três configurações de uso de hot-vapor bypass avaliadas a configuração com 

um controle duplo de pressão (estrutura E4) foi a que apresentou o melhor desempenho em 

relação ao controle da pressão da HPC.  

A abordagem utilizada para a modelagem do reboiler/condensador, que permite alterar 

a área de troca térmica em função do nível do vaso de refluxo, se mostrou adequada para avaliar 

a efetividade da estrutura E5. 

A estrutura E4, que dispõe de um duplo controle de pressão usando HVB, foi a que 

apresentou o melhor desempenho para o controle de pressão. Contudo, a estrutura E5 

apresentou os melhores valores dos indicadores de desempenho para o controle da composição 

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 avaliação dos indicadores das estruturas controle, 

temos com uma proposta de trabalho futuro a utilização 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 eficiência energética e controle de FHIPSD é a avaliação de 

uma FHIPSD com recompressão de vapor.  
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APÊNDICE 1 
Pressure Control of Fully Heat-Integrated 
Pressure-Swing Distillation System Using 

Hot-Vapor Bypass 
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APÊNDICE 2 
Improving Control of Fully Heat-Integrated 

Pressure Swing Distillation Through 
Partially Flooded Reboiler/Condenser 
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