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RESUMO
O cloreto de hidrogénio (HCI) ¢ um contaminante do monocloreto de vinila (MVC), o
qual pode causar perda de qualidade da resina do policloreto de vinila (PVC) produzida
a partir do MVC. A destilacao ¢ utilizada visando a remocao de HCI identificado em
concentragdes baixissimas do MVC na base da coluna de alta pureza. Em razio da
dificuldade da maior sensibilidade a perturbagdo, o presente trabalho propde e avalia a
performance de trés estruturas de controle para a obtencdo de uma composi¢ao residual
abaixo de 1 ppm de HCI. Na modelagem do processo, foi implementado um condensador
do tipo inundado, o qual se faz presente nas industrias, mas ¢ pouco abordado em
trabalhos cientificos. Para distirbios na vazao e na temperatura de alimentagao da coluna,
os resultados mostram que a estrutura de controle com a adi¢ao de um controle de razao
para o calculo da razdo de refluxo tem melhor performance, com menor offset e IAE.
Além disso, ¢ observado que a temperatura de alimentagdo e a vazao de vapor fornecida

pelo reboiler sdo as variaveis de maior impacto na remoc¢ao de HCl do MVC.

Palavras-chave: Destilacdo de alta pureza, estrutura de controle, condensador inundado,

remocdo de HCI.
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ABSTRACT
Hydrogen chloride (HCI) is a contaminant of vinyl monochloride (MVC), which can
cause loss of quality of the polyvinyl chloride (PVC) resin produced from MVC.
Distillation is used to remove HCI identified in very low concentrations of the MVC at
the bottom of the high purity column. Due to the difficulty of greater sensitivity to
disturbance, the present work proposes and evaluates the performance of three control
structures to obtain a residual composition below 1 ppm of HCI. In process modeling, a
flooded type of condenser was implemented, which is present in industries, but is rarely
discussed in scientific works. For disturbances in flow rate and column feed temperature,
the results show that the control structure with the addition of a ratio control for
calculating the reflux ratio has better performance, with lower offset and IAE.
Furthermore, it is observed that the feed temperature and the steam flow rate provided by
the reboiler are the variables with the greatest impact on the removal of HCI from the

MVC.

Keywords: High purity distillation, control structure, flooded condenser, HCI removal.
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1. INTRODUCAO E DEFINICAO DO PROBLEMA

Este capitulo apresenta uma visdo geral do trabalho, incluindo a motivacao, os

objetivos e a organizacao da dissertagdo.

1.1. Motivacio

De acordo com o Instituto Brasileiro do PVC, a produ¢do desse material em 2022
no Brasil atingiu o patamar de 722 mil toneladas. Esse valor representa um aumento de
5,5% em relagdo ao ano de 2021. O policloreto de vinila (PVC) é um dos plasticos mais
versateis e amplamente utilizados no mundo, sendo aplicado na construgao civil, na area
da saude e no setor automotivo, além de contribuir para a redu¢do do impacto ambiental

e possuir um bom custo-beneficio.

O mondmero utilizado na polimerizagdo do PVC ¢ o mondémero cloreto de vinila
(MVC), sendo este um intermediario crucial no processo produtivo. Uma das rotas mais
comuns para a producdo do MVC ¢ a rota eteno/cloro (Figura 1), pela qual este composto
passa por uma etapa de purificacdo devido a presenca de variadas impurezas, dentre elas

o cloreto de hidrogénio (HCI) (DIMIAN e BILDEA, 2008; DAVIES et al., 2016.).

Craqueamento do

Cloro —» Cloracéo Direta Purificaga@o » EDC
A A l
— Eteno—
Agua
A 4 ) 4
—— Oxigénio —»| Oxicloragdo |¢——— Corrente de HC| ———— Purificagdo ——MVC —>»

Figura 1 — Producdao do MVC via rota do eteno/cloro (AUTORA, 2024).

Em geral, na etapa de purificacdo do MVC ¢ utilizada uma coluna de destilacao
de alta pureza para a remocao do HCIl, o qual deve ser obtido em baixissima concentra¢do
para atender aos requisitos de qualidade dos mercados e das aplicagdes finais. Ademais,
a baixa composicdo do HCI deve ser alcangada para auxiliar na protecdo dos ativos
industriais, reduzindo a necessidade de manutencdo e substituicdo de equipamentos

(MATTANA, 2017), além de minimizar a geragao de gases acidos na polimerizacao do
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PVC e os consequentes impactos ambientais (BRASKEM, 2006) e garantir a eficiéncia

do processo de polimerizagdo posterior a purificagdo do MVC (SANTOS, 2013).

Desse modo, com a finalidade minimizar essas desvantagens, sdo necessarias
estratégias de controle mais eficientes e, se possivel, mais simplificadas que possam
garantir a composicao HClI na etapa de purificagado do MVC, tornando o PVC mais valioso

no mercado.

1.2.  Objetivos
1.2.1. Objetivos Gerais

Considerando a ampla aplicabilidade do policloreto de vinila e a importancia da
pureza desse produto, o objetivo geral da presente dissertacdo consiste em desenvolver
uma configuracdo de controle para uma coluna de destilagdo de alta pureza, capaz de
manter o nivel de cloreto de hidrogénio (HCI) na produ¢do do monocloreto de vinila
(MVC) dentro de uma especificagdo maxima desejada de 1 ppm. Além disso, é proposto
o desenvolvimento de uma metodologia para a implementagdo de maneira mais

simplificada de um condensador do tipo inundado.

1.2.2. Objetivos Especificos

Para alcancar os objetivos gerais delimitados, foram definidos os seguintes objetivos

especificos:

1) Avaliagdo termodindmica do processo, identificando as espécies quimicas
presentes e avaliando o modelo termodindmico a partir de dados experimentais;

2) Desenvolver um modelo representativo para o processo em regime estaciondario;

3) Estudo de sensibilidade das varidveis do processo em regime estacionario;

4) Implementacdo de um condensador inundado no software Aspen Plus Dynamics;

5) Avaliar a performance de duas estruturas de controle ja implementadas
industrialmente;

6) Propor uma estrutura de controle capaz de assegurar as especificagdes do processo

e melhorar a performance da coluna.
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1.3.  Organizacio
O texto da presente dissertagdo estd estruturado da seguinte forma:

No Capitulo 2 ¢ realizada a revisdo bibliografica em relacdo aos trabalhos
identificados na literatura que auxiliaram na realizacdo desta dissertagdo de Mestrado,

elucidando os temas mais importantes para o entendimento do trabalho.

O Capitulo 3 ¢ apresentado o modelo implementado em regime estacionario no
simulador Aspen Plus e a realizar sua validacdo a partir de dados operacionais, além de
apresentar os resultados referentes a avaliacdo da sensibilidade do processo frente a

variaveis importantes para o sistema.

No Capitulo 4 ¢é apresentado, inicialmente, o desenvolvimento das estruturas de
controle que serao simuladas e comparadas entre si em regime transiente no software
Aspen Plus Dynamics, além de esclarecer a metodologia desenvolvida para a
implementagao do trocador de calor inundado no mesmo simulador. Além disso, o
comportamento do sistema frente a trés estruturas de controle distintas também sera
exposto. Por fim, sera analisado como o erro de medi¢do de variaveis chaves no processo

e a mudanga de temperatura podem impactar no processo.

As principais conclusdes obtidas através dos resultados deste trabalho, juntamente
com as sugestdes de estudos futuros que possam complementar este trabalho sdo

apresentadas no Capitulo 5.
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2. REVISAO BIBLIOGRAFICA

Neste capitulo ¢ apresentada uma revisao bibliografica, abrangendo os principais
topicos do trabalho, tais quais a destilagdo como processo de separacgdo, a destilacdo de

alta pureza e a defini¢cdo e a importancia de um trocador de calor parcialmente inundado.

2.1. Destilacdo como Processo de Separacio

A destilagdo, baseada nas diferencas de volatilidade das substancias presentes em
uma mistura, ¢ o método mais empregado nas industrias quimica e petroquimica para
alcangar a pureza desejada de um produto. Esse processo ¢ realizado em vasos de pressdo
cilindricos, nos quais sao inseridos dois ou mais componentes e separados em dois ou
mais produtos através do contato entre as fases liquida e vapor, permitindo a transferéncia

de massa e calor entre as fases (JUNGES, 2010).

Uma coluna de destilagdo ¢ composta por uma série de estagios em equilibrio, em
que o componente de maior volatilidade é enriquecido e direcionado para o topo da coluna
na fase vapor, enquanto o componente menos volatil se encontra na corrente de base na

forma de liquido (ZUMACH, 2016).

A Figura 2 apresenta o esquema de uma coluna de destilagao, indicando a presenca
do condensador e do refervedor responsaveis por condensar o vapor do topo e vaporizar
o liquido proveniente da coluna, respectivamente. Apos o condensador, tem-se a corrente
de refluxo (retorno para a coluna) e destilado (produto). Também ¢ possivel observar as
zonas de retificacdo (acima da alimentacdo) e de esgotamento (abaixo da alimentagdo) do

equipamento.

Ainda de acordo com Zumach (2016), um dos fatores mais importantes no
processo de separagdo via destilagdo ¢ a area de contato entre as fases liquida e vapor.
Desse modo, a escolha da configuragdo interna da coluna deve ser priorizada, pois o
equipamento pode ser composto por pratos ou recheios e estes sdo responsaveis por
realizar o contato entre o liquido e o vapor. Essa escolha ¢ baseada na eficiéncia de contato
e capacidade de carga. A volatilidade relativa dos componentes da mistura também ¢ um

agente fundamental no funcionamento de uma torre de destilagao.
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Figura 2 — Esquema de uma coluna de destilacio (AUTORA, 2024).

2.2. Destilacdo de Alta Pureza

O processo de destilagdo de alta pureza tem a finalidade de aumentar
minimamente a pureza de um componente desejado em uma coluna de destilacao
(LUYBEN, 1992). Porém, de acordo com Udugama et al. (2015), a destilacdo de alta
pureza ¢ um processo de dinamica altamente ndo-linear, tornando-se de dificil controle.
Para que as colunas possam ser de fato controladas, faz-se necessaria a rapida percepgao
dos distirbios com a finalidade de existir uma agdo corretiva dindmica em tempo habil

para manter o processo perto do ponto de operagdo desejado.

Segundo Morais Jr. (2015), as colunas de destilagdo de alta pureza sdo
equipamentos sensiveis a perturbagdes no sistema, ou seja, alteragdes minimas nas
correntes de alimentagdo podem impactar diretamente nas composi¢des de base ou de
topo nos regimes estacionario e transiente e, consequentemente, na eficiéncia da
separacao em relacdo ao produto desejado. Desse modo, o controle de uma coluna de
destilacdo de alta pureza deve receber uma maior ateng¢do, uma vez que se trata de um

processo nado-linear e com dindmica lenta na maioria dos casos, pode existir distirbios
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imensuraveis (dificuldade em manter o processo em regime continuo) € as composigoes

da base e do topo da coluna sdo altamente acopladas.

A partir do entendimento de que a coluna de destilagio de alta pureza ¢
extremamente sensivel a variagdes no processo, o que torna seu controle um desafio, o
uso de um condensador inundado pode ser benéfico no controle de determinadas

variaveis, como a pressao da coluna (KISTER, 2016).

2.3. Trocador de Calor Parcialmente Inundado

O controle de pressdo em colunas de destilagdo ¢ de extrema importancia, visto
que ¢ uma variavel que pode impactar diretamente na vazao de vapor no interior do
equipamento, afetando a separacao da mistura. A pressao da coluna ¢ obtida através da
diferenca entre a vazao de vapor que deixa o topo da coluna e o vapor que ¢ alimentado

ou gerado na coluna.

Existem variados métodos para o controle da pressdo em uma coluna. Caso seja
utilizado um condensador parcial no topo do equipamento, parte do destilado retirado na
forma de vapor pode auxiliar na manutencao da pressdao. No entanto, se o destilado for
retirado apenas na fase liquida (condensador total), uma das alternativas disponiveis ¢ a
manipulacdo do nivel de liquido em um condensador parcialmente inundado (KISTER,

2016).

Fisicamente, o liquido se acumula dentro do trocador de calor e a area de troca
térmica disponivel varia de acordo com esse actimulo, justificando o termo "inundado".
Uma das configuragdes possiveis ¢ a localizagdo do vaso de refluxo abaixo do
condensador, o qual opera completamento cheio, enquanto o trocador fica parcialmente
inundado. Sendo assim, o vapor que deixa o topo da coluna de destilagdo segue para o
condensador, no qual ¢ realizada a troca térmica, e o liquido que deixa o fundo do trocador
de calor segue para o vaso de refluxo normalmente. A Figura 3 detalha o funcionamento

de um trocador de calor parcialmente inundado.

De acordo com Luyben (2017), condensadores inundados sdo comuns na
industria, mas recebem pouca aten¢do na literatura cientifica. O autor ressalta a
necessidade de incorporar essa configuracdo em simulagdes dindmicas para avaliar

estruturas de controle em colunas de destilacdo, uma vez que ndo se tem conhecimento
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de simuladores comerciais que apresentem uma forma direta de simular a configuragao

de condensadores inundados até o presente momento.

Area de Troca
Térmica

Corrente de Topo

Figura 3 — Esquema do funcionamento de um trocador de calor parcialmente inundado
(AUTORA, 2024).

Ainda em Luyben (2017), o autor traz um método de implementagdo para esse
tipo de condensador em especifico: além do vaso de refluxo real, é utilizado um vaso de
refluxo ficticio com o objetivo de modelar o acumulo de liquido no condensador e, assim,
calcular a 4rea inundada em regime transiente. Ou seja, ¢ necessario incluir um novo

bloco no modelo, aumentando o grau de complexidade do sistema.
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3. MODELAGEM MATEMATICA DE COLUNAS DE DESTILACAO

Este capitulo apresenta a modelagem matematica de colunas de destilacdo nos
regimes estaciondrio e transiente, assim como como uma abordagem nos métodos

utilizados para a resolucao das equacdes que compdem o modelo.

3.1. Regime Estacionario
3.1.1. Equilibrio de Fases

A separagao de misturas de componentes quimicos por destilagdo ¢ possivel,
somente, se existir o equilibrio entre as fases do sistema quimico. Em cada estagio na
coluna de destilacdo, a fase vapor e a fase liquida se mantém em equilibrio (equilibrio
liquido-vapor ou ELV) com certa diferenca na composicdo, possibilitando, assim, a

separacao.

A maneira mais comum de representar o equilibrio liquido-vapor ¢ através da
volatilidade relativa (a;;), a qual pode ser considerada uma medida da dificuldade ou
facilidade da separacdo de uma mistura. Quanto maior a volatilidade relativa, menor a
dificuldade de separagdo e vice-versa. Além disso, caso o valor dessa variavel for igual a
1 (pressdo de vapor dos componentes proximas), ndo € possivel realizar a separacao dos
componentes pela destilacdo convencional. Esse fator ¢ obtido através da Equagdo 1,

conforme indicado em SMITH et al. (2007).

_ 3’1/x1 _ y1(1—x1)
)’2/x2 x1(1=y1)

1)

a12

Onde,
Yy, € Y, as fracdes molares da fase vapor dos componentes 1 e 2;

X, € x, as fragdes molares da fase liquida dos componentes 1 e 2.

A razdo entre as composi¢des da fase vapor e liquida ¢ chamada de valor-K (K-

value) ou constante de equilibrio. Cada componente em uma mistura que esteja em
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equilibrio, possui um valor-K (SMITH et al., 2007). A constante de equilibrio ¢
representada pela Equagdo (2).

i yi(1—x)
=== 2
f X1 % (1—y1) @

O equilibrio entre as fases pode ser representado, também, por meio da igualdade

entre as fugacidades ou os potenciais quimicos.

f1L = f1V 3)

uh =y (4)

Onde,
f a fugacidade do componente 1 na fase liquida;
1V a fugacidade do componente 1 na fase vapor.
pk o potencial quimico do componente 1 na fase liquida;

1Y o potencial quimico do componente 1 na fase vapor.

A fugacidade é uma propriedade termodinamica que possibilita determinar o
coeficiente de atividade e o coeficiente de fugacidade. O primeiro coeficiente representa
a ndo-idealidade da fase liquida, j& o segundo representa a ndo-idealidade da fase vapor.
Sistemas operando a pressdes baixas ou moderadas podem desprezar esses termos, visto

que podem ser considerados sistemas ideais (SMITH et al., 2007).

Para sistemas nao ideais na fase liquida, a equa¢do da fugacidade ¢ dada por:

ft = yixP"? (%)

Sendo,

vF o coeficiente de atividade do componente i na fase liquida;
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x; a fracdo molar do componente 1 na fase liquida;

va ~ . .
P P a pressdo de vapor do componente i na temperatura do sistema.

Para sistema ndo ideias na fase vapor, a equagdo da fugacidade ¢ dada por:

7= o{yP (6)

Sendo,
@! o coeficiente de fugacidade do componente i na fase vapor;
y; a fragdo molar do componente i na fase vapor;

P a pressao total do sistema.

Ainda de acordo com SMITH et al. (2007), para sistemas ideais na fase liquida,

incluindo o termo do coeficiente de atividade do componente i (y;), a equagdao da

fugacidade ¢ dada por:

fases.

fir = xyiP"? (7)

Para sistema ideias na fase vapor, a equagao da fugacidade ¢ dada por:

V= yP (8)

Sendo P, agora, a pressdo parcial do componente i.

Substituindo as Equagdes (5) e (6) na Equagao (3), tem-se a relacao geral entre as
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vixiPPP = o] y,P 9)

3.1.2. Equagoes MESH

As correntes de liquido e vapor que deixam cada estagio da coluna se encontram
em equilibrio termodinamico. Portanto, a modelagem matematica dos estagios de uma
coluna de destilagdo ¢, normalmente, realizada pelo modelo de equagdoes MESH: balango
de massa (M), relagdes de equilibrio, (E), somatorio das fragdes molares (S) e balango de
energia (H). A partir desse conjunto de equacdes (modelo prato-a-prato), ¢ possivel
determinar o perfil de temperatura, o perfil das vazdes e o perfil das composi¢des das

correntes ¢ a taxa de transferéncia de calor em cada estagio.

A representagdo esquematica de um estagio teorico ¢ ilustrada na Figura 4.
Considerando que o numero de estdgios ¢ numerado da base para o topo da coluna, cada
variavel representa as seguintes propriedades: corrente de alimentag¢do (Fj), retirada
lateral na fase liquida (Uj) ou na fase vapor (Wj), correntes de liquido e vapor entrando
ou deixando o estagio (L;, Vj, Lj+1 € Vj-1), além da energia que pode estar sendo transferida

para o prato ou a partir dele (-Q ou +Q, respectivamente).

Para cada corrente entrando ou saindo do estdgio j, estd associado determinado
numero de propriedades: vazao (V, L e F), entalpia (h), temperatura (T), pressao (P) e

composi¢ao (X, y € z).

Ljvt Vi
> Wj
v Vv
Fi < ™ Qj
—> >
Estagio j
—> e —
L N - L
Fj Q
> UJ-
a L
Vij-1 v j

Figura 4 — Esquema de um estdgio tedrico na modelagem de uma coluna de destilagao
(adaptado de BRITO, 1997).
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Com base na Figura 4 e no trabalho de Andrade (2019), tem-se as equacdes MESH

descritas abaixo:

(1) Balango de massa (M) de cada componente i por estagio j:

Myj = Li_1xij-1 + VisrXijen + Fzij — (L + Up)xgy = (V; + W)y, =0 (10)

(1))  Relagdes de equilibrio (E) de cada componente i por estagio j:

Eij=yij—Kijx;; =0 (11)

Sendo K; ; a relagéo de equilibrio de fases.

(iii))  Somatdrio das fragdes molares (S) por estagio j:

c

(sx)jzzxuq:o (12)
(Sy); = Zyi.j —1=0 (13)

(iv)  Balango de energia (H) de cada componente i por estagio ;:

Hyj = Lithyjq + Vigrhy jur + Fihpy = (L + Uphy; — (V; + Wby ; £ Q; =0 (14)

Uma abordagem para avaliar o desvio do equilibrio € utilizar o conceito de
eficiéncia nas relacdes de equilibrio. A eficiéncia de Murphree compara um estagio real
a um estagio ideal, assumindo que o liquido estd completamente misturado. De acordo
com Zumach (2016), essa eficiéncia pode ser definida tanto para a fase gasosa quanto

para a fase liquida, conforme mostrado nas equagdes a seguir:

L l,j i,j+1
M= - 15
Xij = Xij+1 (15)

v _Yij ~Vij+1

" Yij — Vij+1 (16)
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Sendo 7 a eficiéncia de Murphree, x e y as fragdes molares das fases liquida e
vapor, respectivamente e x* e y* as fragdes molares das fases liquida que estd em

equilibrio com y e vapor que estd em equilibrio com X, respectivamente.

3.1.3. Modelo Inside-Out

O método de resolugdo Inside-Out ¢ um algoritmo desenvolvido por Boston e
Sullivan (1974) com a finalidade de superar as limita¢cdes encontradas nos métodos
existentes. Esse modelo ¢ um dos mais populares por ser capaz de ser aplicado a maioria
das colunas de destilacdo existentes, sem necessariamente exigir estimativas iniciais
precisas e por apresentar resultados significativos em problemas de destilagdo

multicomponente.

O funcionamento do algoritmo é mostrado na Figura 5. Sdo utilizados dois
modelos para a convergéncia de dois loops: modelo simples para a convergéncia do /oop
interno (loop Inside) e modelo rigoroso nas iteracdes do loop externo (loop Out). No loop
interno sdo resolvidas as equagdes MESH detalhadas anteriormente € no /oop externo
tem-se o calculo de propriedades fisicas, tais como, constantes de equilibrio e entalpias.
Sendo assim, as equacdes MESH do loop interno utiliza os resultados das propriedades
fisicas do loop externo para a solu¢io do conjunto de equagdes em uma iteracao (o default
¢ usar o método de Broyden). Os resultados do loop interno sdo enviados para o loop
externo para calculo das propriedades. Este ciclo € repetido até que a convergéncia seja

alcangada.
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Figura 5 — Esquema do algoritmo /nside-Out (adaptado de SEADER et al., 2010).

3.2. Regime Transiente
3.2.1. Equagoes Diferenciais Ordindrias e Equagoes Algébricas

No trabalho de Brito (1997), foi descrito o comportamento dindmico de uma
coluna de destilacdo a partir de equagdes diferenciais ordinarias e equacdes algébricas.
Para o modelo prato-a-prato, essas equacdes sao originadas do balango global de massa e
energia de cada estagio que compde a coluna, do balango global de energia no refervedor
e do balango parcial para cada componente para cada prato. As equagdes algébricas sdo

obtidas das relagdes de equilibrio e hidraulica.

O holdup (M;) da fase vapor tem influéncia apenas quando a densidade do liquido
¢ muito menor se comparada a densidade da fase liquida do sistema. Caso contrario, pode
ser considerado desprezivel em todos os pratos e desde que a pressdo seja de moderada a
baixa. Com base na Figura 4, sdo descritas as equagdes diferenciais para o modelo prato-

a-prato completo e rigoroso:

(1) Balango de massa global do prato j:

d
(M) =L + Vi = L = Vi + B+ = w7 —wf (17
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(11) Balan¢o de massa para o componente i no prato j:

d _ L F o pV.F
M; E(xi,j) = LiyaXije1 + Vimayijo1 — Lixij = Viyij + Frxgj + Fyg

; (18)
=Wy = Wixij = xio (M)
(ii1)  Balango de energia global no prato ;:
Md hi) = Lis1h Vi_1H Lihi — V;H; + F*hf + F'Hf —wWVH
i 2g (W) = Livahyor + Vi oo = Liby = Vi + FEh) + FH — WY H; 18)
d
= Withj = b — (M)
(iv)  Balango de energia na estrutura do refervedor:
d

Conr E (Ty) = Qr = Urgr (Ty — 1) (19)

A Equagao 19 considera a capacitancia térmica do refervedor (C,,;-) € o coeficiente
global de transferéncia de calor (U,,-) por serem duas variaveis importantes
principalmente na dinamica do processo. Essa equagao atende a premissa que todo vapor
que entra no refervedor € retirado na forma de liquido saturado (a parte de calor latente &

aproveitada para vaporizacao do liquido do primeiro estadgio da coluna).

A Figura 6 apresenta o esquema utilizado na modelagem da hidraulica de um
estagio de uma coluna de destilagdo caso o holdup da fase vapor ndo possa ser
considerado desprezivel (holdup da fase liquida ndo € constante). Nesse caso, € necessario
utilizar uma equacao que relacione o holdup de liquido de um prato com a vazao de
liquido que deixa este prato, sendo utilizada a equagdo de Francis (Equagdo 20). A
especificagdo do prato ¢ determinada pela altura do vertedouro (h,,), o comprimento do
vertedouro (L,,) e o didmetro do prato (D). O downcomer inclui o vertedouro, descendo
abaixo do prato até quase entrar em contato com o prato inferior, mas ndo ¢ considerado

neste trabalho Brito (1997).

Lj=L,; 1839-h};, (20)
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Figura 6 — Esquema utilizado na representacdo matemadtica do prato perfurado
(adaptado de BRITO,1997).

Ainda de acordo com Brito (1997), é necessario transformar o 4oldup molar em
volumétrico para o calculo da altura h,,, na Equacdo 16. Logo, ¢ realizada a divisdo do
holdup volumétrico pela area do prato para obter a altura total de liquido no prato para
que o valor de h,,, seja obtido subtraindo a altura do vertedouro (h,,) da altura total do

liquido, conforme mostrado nas Equacdes 21, 22 e 23.

M
MV = — (21)

p

My
he =—= (22)
how = ht — hy, (23)

Quando a pressdao em cada prato ndo ¢ considerada constante, o balanco global de
energia assume uma forma diferencial, tornando-o inadequado para calcular a vazao de
vapor que deixa o prato. Portanto, a vazdo de vapor ¢ calculada com base na perda de
carga quando o prato estd vazio e na perda de carga causada pela altura de liquido no

prato (Equagdes 24 ¢ 25).

Pi_1 = P = pyj(hw,j + how) + (Kanj * pv,j—1 " V}) (24)
Vi=vj-py; An (25)
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3.2.2. Modelo Euler Implicito

O simulador Aspen Plus Dynamics utiliza o método de Euler implicito com passo
de integracdo varidvel como modelo dindmico de resolugdo formado por equagdes
diferenciais e algébricas. Segundo Vasconcelos (2006), ¢ um método numérico que
combina a velocidade do Euler implicito e a robustez de integradores de passos variaveis
como GEAR, além de apresentar variadas vantagens como a possibilidade de variacao do
tamanho de passos durante a simulagao, a exatidao de acordo com a estratégia do controle
de erro, o menor consumo de tempo operacional em relacao a opgdes de passo fixo e a
resolu¢ao mais exata durante condi¢Oes altamente transientes também em relacdo a

opgdes de passo fixo.

A Equagdo 26 mostra o modelo de Euler implicito:

y(t+h)=y()+ h% (t+h) (26)

Sendo % o incremento do passo da integragdo, y(?) o valor da variavel de estado
no tempo ¢, y(t+h) o valor da variavel de estado no t+h e % (t + h) a derivada da variavel

de estado no tempo 7+4.
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4. MODELAGEM E SIMULACAO DO PROCESSO: REGIME
ESTACIONARIO

Neste capitulo sera abordado o desenvolvimento do modelo da etapa de
purificagao do cloreto de vinila (MVC) focado na remocao do cloreto de hidrogénio (HCI)
como estudo de caso nessa dissertacdo de mestrado no software Aspen Plus (regime

estacionario) e as premissas utilizadas para a obtengao deste modelo.

4.1. Modelagem Termodinamica

Na etapa de purificacdo do MVC, existe uma série de componentes no processo:
acetileno, cloreto de hidrogénio (HCI), cloreto de metila, monocloreto de vinila (MVC),
1,3-butadieno, vinil acetileno, 1,2-dicloroetano (1,2-EDC) e agua (H20). Todas essas

espécies quimicas estao presentes no banco de dados do Aspen Plus.

O processo de remoc¢do do HCI pode conter ions por causa da dissociacdo deste
acido em meio aquoso, o que faz com que a fase liquida seja fortemente nao ideal. Dessa
forma, o modelo ELECNRTL ¢é o modelo termodindmico mais recomendado pela

literatura para representar os processos com a presenca de eletrolitos (SONG e CHEN,

2009).

Conforme apontado por Bijos (2019), a equagdo do ELECNRTL abrange trés
termos que representam interagoes de curto, médio e longo alcance, além da solubilidade
gasosa, como representa a Equagdo 27. O terceiro termo corresponde a equagdo padrdo
de Non-Random Two-Liquid (NRTL), enquanto os dois primeiros termos se referem a
interacdes i0nicas adicionais. Portanto, se excluida a dissociagdo i6nica, a Equacdo 23

seria simplificada ao terceiro termo:

*E,PDH *E,Born *E,NRTL
GE G Gk G

_ m 7)
RT — RT ' RT ' RT

E relevante destacar que o ELECNRTL utiliza a equacio de estado de Redlich-
Kwong. Considerando que a coluna de destilagdo para purificagdo do MVC opera a uma
pressao de 8 kgf/cm?g, € crucial levar em consideracdo o comportamento nao ideal da

fase vapor.
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Na secdo “Properties” do Aspen Plus, realizou-se uma modificagdo referente a
equacdo empregada para calcular a pressdo de vapor do MVC. Por padrio, o simulador
utiliza a equagdo de Antoine estendida para calcular a pressao de vapor de um componente
puro. Contudo, ¢ possivel optar pela equagao de Wagner (Equagao 28), cujos parametros
foram regredidos pelo NIST (National Institute of Standards and Technology). A Figura
7 compara os resultados gerados por ambas as equacdes com os dados experimentais
disponiveis no banco de dados do NIST. Comparativamente, a equagcdo de Wagner

demonstra uma concordancia superior com os dados experimentais obtidos do NIST.

Cyi(1 = Tp) + Coy(1 = Tp) 5 Cai(1 = Tp)*> 4 €4y (1 = Tpy)®

InP?% = InPc; +
Tri

(28)

B Experimental
—=+— Antoine Estendido (MSE: 4.82%)f !
—— NIST Wagner-25 (MSE: 0.71%)

Presséo de Vapor (kgf/cm?
(43 ]
o

0

e ————— — T T T T
-80 -60 -40 -20 0 20 40 60 80 100 120 140 160
Temperatura (°C)

Figura 7 — Pressao de vapor do MVC.

A Figura 8 compara os resultados previstos pelo simulador Aspen Plus com os
dados experimentais do sistema HCI/MVC, conforme reportados por GILLESPIE et al.
(1985). O modelo ELECNRTL demonstrou um ajuste consistente aos dados
experimentais, evidenciado por um erro quadrado médio (MSE) de cerca de 0.59%,

conforme calculado pela Equacao 29.
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n
1 o
MSE = EZ(Yi -7) (29)
i=1

Para o sistema MVC/1,2-EDC, o diagrama P-xy mostrado na Figura 9 indica que
o modelo se ajusta de maneira satisfatoria aos dados experimentais obtidos por OWENS

et al. (1987), resultando em um erro quadrado médio de 1.6%.
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Figura 8 — P-xy do sistema HCI/MVC a -7°C.
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Figura 9 — P-xy do sistema MVC/1,2-EDC a -73°C.
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4.2. Implementacio do Modelo em Aspen Plus

A Figura 10 apresenta a modelagem em regime estacionario da torre de destilacdo
COL-HCL no simulador Aspen Plus, destinada a remog¢do de HCIL. Os produtos
resultantes deste processo sao coletados nas correntes de destilado (DIST) e no fundo da
coluna (BOTT). O MVC, que ¢ o produto de interesse, ¢ extraido na corrente de fundo da
coluna e apresenta uma concentragdo de HCI limitada a 1 ppm, enquanto o HCI,
considerado como impureza, deve sair na corrente de topo. A Tabela 1 apresenta as

principais informagdes do processo avaliado.

CW-IN CW-OUT

TOP > | REFLUX
4 DRUM
FL-COND
) 2
(—
—[FEEDmvez | [« [REFLX | 2

-------------

| .6 Q=

Ll

= COND

Figura 10 — Fluxograma do processo de destilagao de HCI para purificacdo de MVC.
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Tabela 1 — Pardmetros e Condi¢des Operacionais e Estruturais.

Variaveis Corrente/Bloco Dados de Entrada
Temperatura (°C) FEED-MVC1 35,00
Temperatura (°C) FEED-MVC2 40,00

Vazdo massica (t/h) FEED-MVC1 32,10
Vazdo massica (t/h) FEED-MVC2 27,47
Fracdo de HCI (ppm) FEED-MVC1 60,20
Fracdo de HCI (ppm) FEED-MVC?2 5,30
NUmero de estagios COL-HCL 30
Estagio de alimentagéo FEED-MVC1 1
Estagio de alimentacéo FEED-MVC2 1
Carga térmica (GJ/h) FL-COND 2,65
Pressao da coluna (kgf/cmz2g) COL-HCL 7,70
Razdo de refluxo COL-HCL 2,55

A coluna COL-HCL foi simulada usando a rotina RadFrac. Um aspecto particular
desta coluna ¢ a presenca de um condensador inundado. No entanto, ndo ha simuladores
que permitam simular diretamente um condensador desse tipo. Por isso, optou-se por
desacoplar o condensador da coluna (FL-COND) e simula-lo separadamente utilizando a
rotina HeatX. Neste condensador, o overhead € resfriado até atingir 40°C, resultando em
um grau de subresfriamento de cerca de 13°C; a 4gua ¢ usada como fluido de
resfriamento. No regime estacionario, essa caracteristica especifica ndo impacta a
modelagem; porém, em regime transiente, € necessario realizar algumas adaptagdes para

representar este tipo de trocador de calor.

Para a representacdo do trocador de calor do tipo inundado, ¢ realizada a
implementa¢do de relagdo matematica responsavel por calcular a area disponivel para
realizar a condensacao do vapor de topo da coluna no estado dindmico. O equacionamento

implementado ¢ detalhado no topico 5.1.



39

4.3. Validacao do Modelo

A validacdo do modelo foi feita comparando os resultados gerados no Aspen Plus

com os dados de projeto e operacionais de uma planta industrial.

4.3.1. Dados de Projeto

O ajuste do modelo foi realizado a partir da comparagdo entre os dados obtidos
em Aspen Plus e os dados de projeto de uma planta industrial de purificagdo de MVC
para variaveis importantes para o processo. As variaveis avaliadas foram: temperaturas
de topo (TTOP) e de fundo da coluna de destilagdo (TBOTT), vazao de vapor fornecida
ao reboiler, vazao de refluxo, vazao de destilado, vazao da base e composi¢ao de HCI na

corrente BOTT (base da coluna).

Todas as variaveis foram validadas com erros significativamente baixos. Porém,
¢ importante destacar a fragdo de HCI na base da coluna, uma vez que o projeto ndo prevé
esse composto presente no fundo da coluna, mas o processo industrial sob estudo nunca
chegou a um patamar tdo baixo de HCI. Por isso, existe essa diferenga entre os dados

obtidos pelo modelo em Aspen Plus e os dados de projeto.

Tabela 2 — Comparacdo entre dados de projeto e Aspen Plus.

Variaveis Dados de Projeto  Dados do Modelo  Erro Absoluto
TTOP (°C) 53,70 53,48 0,22
TBOTT (°C) 54,70 54,92 0,22
Vazao de vapor (t/h) 1,95 2,01 0,06
Vazao de refluxo (t/h) 6,17 6,17 0,00
Vazao de destilado (t/h) 2,42 2,42 0,00
Vazéo de fundo (t/h) 57,16 57,15 0,01
Fracdo de HCI (ppm) 0,00 0,49 0,49

4.3.2. Dados de Planta

A Tabela 3 destaca a comparagdo dos dados obtidos no Aspen Plus e os dados
operacionais de uma planta industrial de purificagido de MVC, considerando aspectos

como as temperaturas de topo (TTOP) e de fundo da coluna de destilagdo (TBOTT),
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vazao de vapor fornecida ao reboiler, vazao de refluxo, vazao de destilado, vazao da base
e composicdo de HCI na corrente BOTT (base da coluna). Todas as varidveis foram

validadas com erros significativamente baixos.

Tabela 3 — Comparac¢do entre dados de planta e Aspen Plus.

Variaveis Dados Industriais Dados do Modelo  Erro Absoluto
TTOP (°C) 51,54 51,14 0,40
TBOTT (°C) 52,81 52,62 0,19
Vazao de vapor (t/h) 1,94 1,98 0,04
Vazao de refluxo (t/h) 5,44 5,44 0,00
Vazao de destilado (t/h) 3,93 3,92 0,01
Vazao de fundo (t/h) 57,45 57,58 0,13
Fracdo de HCI (ppm) 0,11 0,19 0,08

4.4. Avaliacio da Sensibilidade do Processo

Em regime estaciondario, foram conduzidas andlises de sensibilidade nas vazdes
de alimentagdo (FEED-MVC1 e FEED-MV(2), na vazao de vapor do reboiler, na vazao

de refluxo e na temperatura de alimentacao.

4.4.1. Vazao de Alimentacdo

A Figura 11 apresenta as respostas obtidas para a concentra¢do de HCI na base da
coluna, na vazao de destilado e na area de troca térmica necessaria para o condensador,
diante manipulagdo na vazdo das correntes FEED-MVC1 e FEED-MVC2,

respectivamente (a carga térmica e a vazao de refluxo sdo mantidas constantes).
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Figura 11 — Impacto da variacao das vazdes de alimentagdo (a) FEED-MVCI1 e (b)
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A carga térmica do refeverdor da coluna ¢ mantida constante. Portanto, se ha um
aumento na vazao de FEED-MVCI e, consequentemente, uma elevagdo na quantidade de
HCI na alimentagdo da coluna, tem-se como resposta o aumento da concentracao de HCI1

na base da coluna, impactando na pureza do MVC.
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Para manter a eficiéncia de separagdo, seria necessario aumentar a carga térmica
do reboiler (ou a vazado de vapor fornecida para a coluna). Nesta andlise, a carga térmica
estava fixa, resultando em uma menor eficiéncia de remogdo do HCI e,
consequentemente, obtendo uma vazao de base com maior concentragao de HCI. Por esse
mesmo motivo, a vazao de overhead diminuiu com o aumento na vazao de FEED-MVCl1,
uma vez que a massa de liquido se torna maior no interior da coluna. Por este motivo, a
area requerida pelo condensador FL-COND também reduziu. Esses resultados podem ser

estendidos a analise realizada na vazao FEED-MVC2.

4.4.2. Vazdo de Refluxo

A Figura 12 apresenta o efeito da razdo de refluxo sobre a concentracao de HCl

na corrente de base da coluna, a vazao de destilado e a area requerida pelo FL-COND.

A medida que a vazdo de refluxo aumenta, observa-se uma diminui¢io na vazio
de MVC no destilado e um aumento da concentragdo de HCI na corrente de base da COL-
HCL. Isso se deve ao fato de que a vazdo de refluxo influencia diretamente na quantidade
de liquido processada pela coluna. Assim, ao aumentar a vazao de refluxo com a carga
térmica do refervedor mantida constante, € observada uma maior concentragao de HCI no

fundo da coluna.

O aumento da vazdo de refluxo considerando uma vazao de vapor fornecida para
a coluna constante promove a redu¢do da vazdo de overhead a ser condensada no FL-
COND, conforme mostrado na Figura 12. Por esse motivo, tem-se a reducdo da area
necessaria para condensagao, permitindo que a coluna opere com o nivel de liquido mais

alto no topo da coluna.
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Figura 12 — Impacto da variagdo da vazao de refluxo.

4.4.3. Vazdo de Vapor para o Refervedor

A Figura 13 apresenta o efeito da vazao de vapor (de baixa pressao) sobre a

concentracdo de HCI na base, vazdo de MVC na corrente de topo e drea requerida pelo

condensador; neste caso, as vazoes de alimentacdo ¢ a vazao de refluxo foram mantidas

constantes.
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Ao fornecer mais calor para a base da coluna de destilacao através do reboiler,
mais liquido € vaporizado. Esse vapor adicional, gerado no fundo da coluna, se move para
cima, através dos pratos, impulsionando mais componentes volateis para o topo, incluindo
o HCI. Como resultado, tem-se: 1) menor concentragdo de HCI no fundo da coluna e 2)
o condensador no topo precisa lidar com essa maior vazao de vapor, o que, exige uma
area de troca térmica maior para condensar esse vapor adicional, em concordancia com

os resultados apresentados na Figura 13.

Ainda de acordo com as curvas ilustradas na Figura 13, a concentragao de HCI no
fundo da coluna ¢ notavelmente sensivel a vazao de vapor. Por exemplo, no cenario
avaliado para uma vazao de vapor de 1,85 t/h, a concentragdo de HCI no fundo da coluna
¢ 1 ppm (limite de especificagdo); se o vapor for reduzido para 1,77 t/h (reducdo de 80
kg/h) a composi¢dao de HCI no fundo vai para 2,9 ppm (aumento de 1,9 ppm). Portanto,
uma redugdo de 4,32% na vazado de vapor resulta em aumento de 190% na composi¢do

de HCI na base da coluna.

4.4.4. Temperatura de Alimenta¢do

A Figura 14 apresenta como a mudanga na temperatura da corrente FEED-MVC1
pode impactar a concentracdo de HCI no fundo da coluna, a vazao de destilado e a area
requerida do FL-COND. Neste caso, as vazoes das correntes de alimentacdo, a carga

térmica do reboiler e a vazao de refluxo foram mantidas constantes.

Com a carga térmica do refervedor mantida constante, um aumento na temperatura
da alimenta¢do adiciona mais energia a coluna. Isso resulta em uma maior quantidade de
vapor no interior da coluna, elevando a vazao de overhead e ampliando a demanda da
area de troca térmica do condensador. Mantendo a vazio de refluxo inalterada, a vazdo
de destilado aumenta. Simultaneamente, observa-se uma redugao na concentragao de HCI

na base da coluna.
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5. MODELAGEM E SIMULACAO DO PROCESSO: REGIME TRANSIENTE

Neste capitulo serd abordado a avaliagdo do modelo utilizando o simulador em
regime transiente Dynamics. Ao exportar um modelo do Aspen Plus para o Aspen Plus
Dynamics, ¢ fundamental fornecer algumas informacdes sobre a geometria de alguns
equipamentos, como ¢ o caso de colunas e vasos. Além disso, bombas e valvulas de
controle sdo incorporadas na simulagdo ainda em regime estaciondrio. Assegurar uma
queda de pressdo adequada em uma valvula de controle sob condi¢des de projeto ¢é

fundamental para um controle dindmico eficaz.

5.1. Implementac¢io do Condensador Parcialmente Inundado

A condensagdo da vazdo de topo de coluna de destilagdo ocorre no casco do
trocador, enquanto a agua de resfriamento escoa através dos tubos. Desse modo, a
disponibilidade da area de troca térmica do condensador ¢ inversamente proporcional a
altura do liquido do vaso de refluxo, ou seja, quanto menor o nivel do liquido, maior o

numero dos tubos expostos, assim como a area para a troca térmica.

O condensador inundado ndo ¢ simulado de forma direta no simulador. Sendo
assim, € implementada uma relagdo matematica responsavel por calcular a area disponivel
para realizar a condensag¢do do vapor de topo da coluna. Nesse equacionamento, o calculo
da area disponivel para troca térmica leva em considerag¢do todo o volume disponivel do
sistema (trocador de calor, tubulacdo entre o trocador de calor e o vaso de refluxo e vaso
de refluxo), identificando o nivel de liquido que se encontra no casco do condensador
inundado. A implementagdo de todo o equacionamento ¢ realizada por meio da secao de
Flowsheet Constraints, na qual € possivel especificar equagdes que relacionam variavel

em diferentes blocos do fluxograma.

O volume disponivel no vaso de refluxo ¢ de 6,65 m?. Logo, se o volume de
liquido ultrapassar esse valor, significa que parte do liquido estd acumulado no
condensador, reduzindo a area de troca térmica e se tornando parcialmente inundado.
Caso contrario, o trocador de calor possui toda a sua area disponivel para a transferéncia
de calor. Considerando o volume do condensador inundado, do vaso de refluxo e da

tubulagdo que interliga os dois equipamentos, o volume total ¢ de 7,25 m>.

A Equagdo 26 é utilizada quando volume de liquido no vaso de refluxo (Vol,_ggr)

esta abaixo ou igual ao seu volume disponivel, disponibilizando toda a area do trocador
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de calor (Arear;_conp) para a troca térmica. Caso contrario, a Equagao 27 ¢ utilizada e

a area de troca ¢ calculada.
ATeClFL_COND = 68,8 se VOlV—REF < 6.60 (26)

7,25 — Vol _ 27
( oc 9" rer) o, Voly_pgr > 6.60 @1

AT'eaFL_COND = 68,8 -

As equagdes acima utilizaram como referéncia os dados de volume total (7,25 m?)
do trocador de calor inundado de uma planta industrial (volume do vaso de refluxo V-
REF, volume da tubulacdo que conecta o V-REF ao FL-COND na planta industrial e
volume disponivel no condensador FL-COND em si, abatendo o volume dos tubos),

volume da tubulacao (0,59 m?®) e area total do condensador (68,8 m?).

Conforme mencionado previamente, a logica para o céalculo da area de troca
térmica do condensador inundado foi implementada através do recurso “Flowsheet
Constraints” do Aspen Plus Dynamics. A Figura 15 apresenta o equacionamento

implementado no simulador.

|® | Constraints - Flowsheet E@

1 CONSTRAINTS
2
3 // Heat Exchange Area Calculation of the Flooded Condenser (FL-COND)
4
5 = if BLOCKS ("V-REF").V1 <= €.65 then
© EQ2: BLOCKS ("FL-COND") .A_eXCh = 68.8;
7T = else
8 EQ2: BLOCEKS ("FL-COND") .A_exch = 68.8*%(7.25 - BLOCES("V-REF").V1)/0.595411;
9 endif
10
11 END
12
.

Figura 15 — Calculo da area de troca térmica do condensador no Aspen Plus Dynamics.

Antes do simulador executar a rotina HeatX, a qual representa o condensador FL-
COND, o volume do vaso de refluxo V-REF ¢ calculado e a estrutura condicional if ¢
acionada, possibilitando o célculo da éarea de troca térmica do condensador inundado a

partir do volume do V-REF obtido, seguindo a mesma logica explicitada nas Equagdes
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26 e 27. Desse modo, quaisquer que sejam as condi¢des nas quais o sistema possa operar,

a area de troca térmica € sempre recalculada de acordo com o volume do vaso de refluxo.

Com a adicao de uma nova equagdo no modelo, o grau de liberdade do sistema
nao fecha. Isso significa que a variacdo da area do trocador de calor em fungao do nivel
do vaso de refluxo da origem a uma nova variavel e, portanto, nao ¢ possivel resolver o
sistema de equacdes. Logo, para ajustar o grau de liberdade, a pressao do vaso de refluxo
se tornou uma variavel livre por ser uma variavel dependente do nivel de liquido no seu

interior.

ApoOs a inclusdo desses calculos, representando a modelagem do condensador
inundado no sistema, foram avaliadas trés diferentes estratégias de controle para coluna

de destilagdo de HCI para purificagdo do MVC.

5.2. Estruturas de Controle

A primeira configuragao de controle (CS1) foi estabelecida em um projeto de uma
planta industrial da etapa de purificagdo do MVC, a segunda estratégia (CS2) faz parte
do cenério atual da industria e, a ultima configura¢do (CS3) € proposta com base nas
demais estruturas (julgamento de engenharia), visando melhorar da eficiéncia da

separagao.

O Aspen Plus Dynamics dispde de uma ferramenta (7uning) que auxilia na
determina¢do dos melhores pardmetros para controladores para o design de sistemas de
controle para novos processos ou para a otimizagdo de sistemas existentes. No entanto,
em Luyben (2013), sdo trazidos parametros de controles de vazdo, pressao e nivel em um
sistema de destilacdo, os quais sdo adotados nesta modelagem por se mostrarem
satisfatdrios e reproduzirem o comportamento observado no processo da planta industrial

tomada como referéncia para este trabalho.

5.2.1. Estrutura de Controle |

A Figura 16 apresenta a estrutura de controle I (CS1) implementada em Aspen
Plus Dynamics. FC-01 e FC-02 controlam os fluxos das alimenta¢des e FC-DIST controla
o fluxo do destilado. Os pares LC-COND/FC-REF e LC-SUMP/FC-BOT sao

controladores em cascata para modular o nivel do condensador FL-COND a partir do
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nivel do vaso de refluxo e do sump da coluna, respectivamente. Os blocos de somatorio
(FEED) e multiplicador (Q/F) representam o controle de razdo: quando a alimentagao ¢
modificada, o fornecimento de energia (vazao de vapor para o reboiler) ¢ ajustado. Nessa

estrutura de controle, a pressao da coluna ¢ variavel.

Co— owan > cw-ouT )
V-REF
FCO01
N
() : FL-COND
¥
- FCREF LG-COND
T, ——{ FEED-MVC1 ~ ~
; - ———(\U/k— Rt ————\\u) ol
3]
FEED  [>—+| FEED-MvC2 i FoDisT Q
; )
>
FC-02 =
——><\_’} ————————————
E DIST >
s X COND
s n,
oF i %

LC-SUMP
N

Figura 16 — Estrutura de controle I (CS1).

Conforme mencionando, os ganhos proporcionais e integrais (PI) dos
controladores foram definidos com base no trabalho de Luyben (2013) por se mostrarem
coerentes com o comportamento das variaveis do processo de acordo com os dados
operacionais da planta industrial tomada como referéncia. A Tabela 4 apresenta os

parametros e as agdes dos controladores para a estrutura detalhada.

Tabela 4 — Parametros e a¢des dos controladores da CS1.

Controladores Parametros (PID) Acao
FC-01
FC-02 Proporcional (P) =0,5
FC-REF Integral (I) = 0,3 min Reversa
FC-DIST Derivativo (D) = 0,0
FC-BOT
Proporcional (P) =10
LC-COND _ )
Integral (1) = 9999 min Direta
LC-SUMP

Derivativo (D) = 0,0
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5.2.2. Estrutura de Controle 11

A estrutura de controle II (CS2) implementada em Aspen Plus Dynamics ¢
apresentada na Figura 17. O par em cascata LC-COND/FC-REF ndo ¢ mais utilizado e
essa nova estrutura determina que a vazao de refluxo sera correspondente a 10% da vazao
de alimentagao da coluna. Para o calculo dessa razao, ¢ utilizado um bloco multiplicador
(R/F) que tem como entrada a soma das vazdes de entrada da coluna e como resposta a
vazdo de refluxo, resultando na razdo desejada. O bloco OP ¢ responsavel por alterar a
razao R/F de acordo com a vazao de alimentacdo (FEEDMVCI1 + FEEDMVC2) da COL-
HCL. Nesta estrutura, ha um controlador de pressao (PC-COL).

Assim como na primeira estrutura de controle apresentada, os ganhos
proporcionais e integrais (PI) dos controladores também foram definidos utilizando
trabalho de Luyben (2013) como referéncia. Portanto, a Tabela 5 apresenta os parametros

e as agoOes dos controladores para a estrutura detalhada.

i CW-N £ 0
PC-COL
Oe

FL-COND

- FC-REF
C> FEEDMVC1 pPd—7— )

! ! ‘ FC-DIST

i FEED O FEEDMVCE PR

| coL-HoL

LC-SUMP FCBOT v

) ,,,,,,,,,,,,, , @

Figura 17 — Estrutura de controle II (CS2).

Tabela 5 — Parametros e agoes dos controladores da CS2.

Controladores Parametros (PID) Acéo
FC-01
FC-02 Proporcional (P) = 0,5
FC-REF Integral (1) = 0,3 min Reversa
FC-DIST

FC-BOT Derivativo (D) = 0,0

PC-COL
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LC-SUMP Proporcional (P) = 10
OP Integral (1) = 9999 min Direta
Derivativo (D) = 0,0

5.2.3. Estrutura de Controle 111

Uma terceira estrutura de controle (IIT ou CS3) foi avaliada utilizando o simulador
Aspen Plus Dynamics, a qual ¢ mostrada na Figura 18, considerando a estrutura I com
uma modificacao: inclusdo de um controle de razao de refluxo (D/R), o qual calcula a

razdo entre a vazao de destilado e a vazdo de refluxo da COL-HCL.

0 CWIN PR CW-OUT [—C

FL-COND

FC-REF LC-COND

o—H FEED-MVGt [P O

REFLUX

| FEED ) FEED-MVC2

FC-DIST

== [oisT
QF
COND
9 s
LC-SUMP FCBOT V -
) e AE

Figura 18 — Estrutura de controle III (CS3).

A ideia da modificagdo na estratégia de controle com a inclusdo do controle de
razao de refluxo € garantir o balango de massa, através da defini¢do do setpoint da vazao
de destilado como fung¢do da vazao de refluxo. Isso porque, nas estruturas apresentadas
anteriormente, a vazao de destilado era uma varidvel fixa, independentemente da
quantidade matéria-prima na coluna. Portanto, essa variavel poderia afetar a quantidade

de liquido no interior da coluna e, consequentemente, a efetividade da separagao.

Mantendo a estratégia das estruturas ja descritas, uma vez que a estrutura de
controle III foi desenvolvida com base nas configura¢des implementadas industrialmente,

os ganhos proporcionais e integrais (PI) dos controladores também foram definidos
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baseados no trabalho de Luyben (2013). Desse modo, a Tabela 6 apresenta os parametros

e as acdes dos controladores para a estrutura detalhada.

Tabela 6 — Parametros e a¢des dos controladores da CS3.

Controladores Parametros (PID) Acéo
FC-01 _ ~
FC-02 Proporcional (P) =0,5
FC-REF Integral (I) = 0,3 min Reversa
FC-DIST Derivativo (D) = 0,0
FC-BOT
LC-SUMP Proporcional (P) = 10

= ' Direta

LC-COND Integral (1) = 9999 min

Derivativo (D) = 0,0

5.3. Comparacio entre Estruturas de Controle I e I1
5.3.1. Avalia¢ao Qualitativa

Com o objetivo de avaliar os sistemas de controle foram aplicados distirbios na
vazdo de alimentacao (FEED-MVC1) de £25% do seu valor inicial. Para cada distarbio

realizado, todos os outros controladores permaneceram no modo automatico.

A Figura 19 apresenta como a perturbagdo na vazdo de umas das correntes de
alimentagcdo (FEED-MVC1) afeta a concentracdo de HCI na corrente de base, a vazao de
vapor para o reboiler e a pressao da coluna para o cendrio operacional de projeto a partir

das estruturas de controle I e II.

As linhas em azul representam os resultados dos disturbios aplicados utilizando a
estrutura de controle I e as linhas em verde representam os resultados dos distirbios
aplicados utilizando a estrutura de controle II. As linhas solidas indicam os resultados dos
disturbios positivos (+25%) e as linhas tracejadas, os distirbios negativos (-25%). A linha

tracejada em vermelho representa a condi¢do inicial da varidvel.
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Figura 19 — Impacto do disturbio na vazao da corrente FEED-MVCI nas variaveis (a)
concentragdo de HCI na corrente BOTT, (b) vazdo de vapor para o refervedor e (c)
pressao da coluna (estruturas I e II).

Observando a Figura 19a, os resultados da estrutura de controle I mostram que a
perturbagdo positiva na vazdo de alimentacdo resulta no aumento da composicao de HCI1
no fundo da coluna. De maneira proporcional, a redugdo na vazao de alimentagdo indica
a diminui¢do na varidvel observada na figura sob analise. O mesmo comportamento ¢
observado para a estrutura de controle II. No entanto, a segunda configuracdo apresenta
a curva da composicao de HCl na base (linha s6lida verde) mais distante em relagdo a reta
representativa do caso base (linha tracejada vermelha) em caso de distirbio positivo.
Logo, pode-se afirmar que a estrutura de controle de projeto apresenta um melhor
desempenho e, por consequéncia, o produto desejado obtém maior pureza. Além disso,
as duas estruturas apresentam o HCI abaixo da especifica¢do de 1 ppm, ou seja, o produto

¢ mantido de acordo com a especificagdao desejada.

A partir da Figura 19b, pode-se observar que as estruturas de controle I e II
promovem a redugdo da vazdo de vapor em caso de distirbios negativos e aumento a
vazdo de vapor em caso de perturbagdes positivas. A CS1 eleva ainda mais a vazado de
vapor ao aumentar a vazao de alimentacdo da coluna, enquanto reduz com maior
intensidade a vazao de vapor ao reduzir a mesma varidvel em relagao a CS2. Ou seja, a
depender do tipo de distirbio que a coluna sofre, a estrutura de controle I pode ser superior

ou inferior a estrutura de controle II em termos de vazao de vapor fornecida pelo reboiler.
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No entanto, o overshoot apresentado na segunda estrutura de controle indica um tempo

de resposta mais elevado para a estabiliza¢do do sistema frente a um disttrbio.

Ao aumentar a vazao de alimentagdo, o reboiler fornece uma maior quantidade de
energia na forma de vapor com o objetivo de vaporizar o liquido no interior da coluna.
Por haver esse aumento de vapor no interior do equipamento, ¢ normal que a pressao da
coluna também seja elevada. Em caso de redugdo da vazdo de alimentacdo, tem-se o
comportamento contrario. Por esta razdo, conforme mostrado na Figura 19¢c, disturbios
positivos na alimentagdo tendem a promover o aumento da pressdo na estrutura de
controle I, na qual nao ha a presenca de um controlador de pressdo. Ja na estrutura de

controle I, a press@o se mantém estavel devido ao controle dessa variavel.

No entanto, a variagdo de pressdo na CS1 ¢é muito pequena, podendo ser
considerada desprezivel e, portanto, o disturbio avaliado no sistema nao impacta de forma
significativa a pressao da coluna, sendo dispensavel o uso de um controlador de pressao.
A baixa oscilagdo na pressdao da coluna mesmo sem a presenga de um controlador de
pressdo indica que a inclusao de um condensador inundado ¢ uma boa alternativa para o
controle dessa variavel, através da manutencao do nivel do liquido no interior do

equipamento.

5.3.2. Avalia¢ao Quantitativa

Além da andlise qualitativa, os disturbios também foram avaliados de maneira
quantitativa por meio do calculo do erro de estado estacionario (offsef) e da integral do
erro absoluto (IAE). O offset estima a diferenca entre o valor medido da varidvel
controlada e seu setpoint, enquanto a [AE ¢ a integral do valor absoluto do sinal de erro
no tempo (equivalente a soma das areas acima e abaixo do setpoint). Além disso, também
foi calculada a diferenca relativa entre os resultados do offset e do IAE da primeira
estratégia de controle em relagdo a segunda. A Tabela 7 e a Tabela 8 apresentam os

respectivos resultados do calculo do offset e da IAE para as estruturas I e II.

Os resultados apresentados na Tabela 7 mostram que o célculo do offset para a
configuracdo de controle I ¢ significativamente menor em comparagdo a configuragdo de
controle II. A quarta coluna dessa mesma tabela evidencia essa afirmagdo: a primeira
estratégia apresenta um offset 457,14% menor em relacdo a segunda configuragao para

uma perturbagdo de +25% e 93,98% menor para uma perturbacao de -25%.
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Tabela 7 — Offset das estratégias de controle I e II.

Diferenca relativa de

Disturbios Estratégial  Estratégia ll
offset (%)
Vazédo FEED-MVC1 (+25%) 0,112 0,624 457,14
Vazdo FEED-MVCL1 (-25%) 0,083 0,161 93,98

De acordo com a Tabela 8, verifica-se que o calculo da IAE para a estratégia de
controle II atinge valores mais altos em relacdo a estratégia I: quanto maior o valor dessa
integral, pior a performance dos controladores. Portanto, a diferenga relativa da TAE
indica melhores resultados para a estrutura de controle I (a IAE da CS1 ¢ 485.39% menor
em comparacdo com a CS2 para um distarbio positivo e 105.00% menor para um

disturbio negativo).

Tabela 8 — Integral do erro absoluto (IAE) para as estratégias [ e II.

Diferenca relativa de

Disturbios Estratégial  Estratégia Il
IAE (%)
Vazdo FEED-MVC1 (+25%) 0,623 3,647 485,39
Vazdo FEED-MVC1 (-25%) 0,480 0,984 105,00

Como a estrutura de controle I apresenta melhor performance em relagdo a
estrutura de controle II, a estrutura de controle I sera, entdo, comparada com a estrutura

de controle I1I.

5.4. Comparacio Entre Estruturas de Controle I e III

5.4.1. Avaliacdo Qualitativa

Os disturbios na vazao de alimenta¢dao (FEED-MVC1) também foram de +25%
do seu valor inicial. A Figura 20 apresenta o impacto do disturbio na vazao da corrente
FEED-MVCI nas variaveis de concentragao de HCI na corrente de base, vazao de vapor

para o reboiler e pressao da coluna.

De acordo com a Figura 20a e a Figura 20b, as perturbacdes na alimentacdo do
sistema indicam que a concentracdo de HCI na base da coluna COL-HCL tendem a

crescer quando positivas e apresentam comportamento inverso quando negativas.
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Figura 20 — Impacto do disturbio na vazao da corrente FEED-MVCI nas variaveis (a)

concentragdo de HCl na corrente 16, (b) vazao de vapor para o refervedor e (¢) pressao
da coluna (estruturas I e III).

Na estrutura de controle I, a vazdo de destilado ¢ mantida fixa. Quando uma
perturbagdo aumenta a vazao de alimentacao, ¢ obtida uma maior vazao de overhead e,
por consequéncia, a razdo de refluxo ¢ ajustada para manter o balanco de massa. Esse
ajuste leva ao acumulo de liquido no interior da coluna e ao aumento da vazao de vapor
(ou carga térmica) do refervedor. No entanto, a relacdo entre razdo de refluxo e carga
térmica ndo € linear. Dessa forma, parte do HCI ndo ¢ vaporizado e acaba se acumulando
no fundo da coluna, elevando a concentragao dessa variavel. Por outro lado, diante de um
distarbio que reduza a vazao de overhead, mantendo a vazao de destilado inalterada, a

reciproca ¢ verdadeira.

Com a inclusao do controle de razao de refluxo na estrutura de controle I1I, a vazao
de destilado ndo ¢ mais uma variavel fixa. Logo, o aumento da vazdo de overhead da
coluna ¢ distribuido conforme a razao definida nesse controle. Com isso, a vazao de vapor
fornecida pelo reboiler ¢ adequada para vaporizar o aumento de liquido no interior da
coluna. Logo, a separacdo ocorre de forma mais eficiente em relagdo a estrutura de
controle 1. Por isso, para um distarbio de +25%, a varidvel de interesse (composi¢do de
HCI) demonstra valores mais baixos comparada a configuragado I e, para um distarbio de

-25%, a variavel de interesse demonstra valores mais altos, mas que ainda sdo nimeros
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bem abaixo da especificagao de 1 ppm, ou seja, mantém o produto dentro da especificagao

desejada.

Em relacdo a pressdo da coluna observada na Figura 20c, € possivel observar que
as duas estruturas de controle sob estudo, as quais ndo possuem controle de pressao,
apresentam resultados muito similares: em caso de distirbio positivo, a pressdo aumenta
devido ao aumento da vazao de vapor e, em caso de distirbio negativo, o oposto ¢
observado. No entanto, essa variacdo ¢ muito baixa em relagao ao caso base. Portanto, a
modificagdo realizada na configuracao de controle III ndo afeta esse parametro de forma

consideravel.

A importancia do controlador de razdo de refluxo ¢ evidenciada pela mesma
quantidade de energia em forma de vapor pelo reboiler para as duas estruturas sob analise
(Figura 20b), sendo que a terceira configuracdo demonstra uma separa¢do mais eficaz

(Figura 20a).

5.4.2. Avalia¢ao Quantitativa

Os numeros da Tabela 9 mostram que o offset para a estrutura de controle III ¢
significativamente inferior quando comparado a estrutura I. A quarta coluna dessa tabela
indica a diferenca relativa do offset entre os resultados da primeira estratégia de controle
em relacdo a terceira, evidenciando que os valores alcancados pela estratégia de controle
IIT sdo superiores com uma diferenga de 49,40% e 62,50% em relacdo a configuragdo

CS1.

Tabela 9 — Offset das estratégias de controle I e III.

Diferenca relativa de

Disturbios Estratégial Estratégia lll
offset (%)
Vazéio FEED-MVC1 (+25%) 0.112 0.042 62,50
Vazdo FEED-MVC1 (-25%) 0.083 0.042 49,40

O célculo da TAE ¢ importante por medir o desempenho do sistema de controle,
ou seja, quanto mais alto o valor dessa integral, pior a performance dos controladores.
Portanto, os resultados do calculo da TAE mostrados na Tabela 10 confirmam os

comportamentos observados na avalicdo qualitativa: a estratégia de controle com a
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inclusdo do controle da razao de refluxo ¢ superior em relacao a configuracao de projeto

padrao.
Tabela 10 — Integral do erro absoluto (IAE) das estratégias I e III.
o o o Diferenca relativa de
Disturbios Estratégia |  Estratégia IlI
IAE (%)
Vazdo FEED-MVC1 (+25%) 0,623 0,253 59,52

Vazdo FEED-MVC1 (-25%) 0,480 0,244 53,61
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6. CONCLUSOES

Devido a importancia da purificagdo do MVC para a produgdo do PVC, o qual ¢
um produto de grande interesse comercial, a etapa de remogao de HCI nesse processo €

um estudo de caso importante dentro do contexto académico e industrial.

A partir de modelagens fenomenologicas em Aspen Plus e Aspen Plus Dynamics,
foi desenvolvido um modelo do processo de destilacdo de alta pureza para a purificaciao
do HCI residual em concentragdes limites de 1 ppm no MVC. Com base nisso,
inicialmente, foi realizado um estudo termodinamico do sistema estudado, seguido da
avaliacdo da sensibilidade do processo. Posteriormente, foram implementadas trés
estruturas de controle, sendo duas ja testadas em uma planta industrial ¢ uma sendo

proposta com o objetivo de aumentar a eficiéncia de separagao.

Para implementacao das estruturas de controle, foi desenvolvida uma forma para
simular um trocador de calor do tipo inundado de forma simplificada e eficiente, visto
que os simuladores comerciais nao sdo capazes de simular trocadores com essa

especificidade de forma direta.

Conforme mostradas as analises de sensibilidade realizadas, a vazao de vapor do
reboiler e a temperatura de alimentacao sdo as variaveis que mais impactam a composi¢ao
de HCI na base da coluna. Para uma vazao de vapor de 1,85 t/h, a concentragdo de HCI
no fundo da coluna ¢ 1 ppm; se o vapor for reduzido para 1,77 t/h (reducao de 4,32%) a

composicao de HCl no fundo vai para 2,9 ppm (aumento de 190%).

Do ponto de vista de controle, as trés configuracdes avaliadas conseguiram manter
o HCI dentro da especificacdo desejada. No entanto, através dos resultados qualitativos,
tem-se que a estrutura de controle III apresentou melhor desempenho. Os resultados

quantitativos também indicam que a terceira configuragcdes se mostra mais eficiente.
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