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RESUMO

A destilagdo ¢ um dos mais antigos e importantes processos de separagdo utilizado nas
industrias quimicas e petroquimicas. Por outro lado, é um processo cuja eficiéncia
termodindmica ¢ muito baixa, respondendo pelo maior percentual do consumo global de energia
da planta. Neste sentido a destilagdo é o mais visado dos processos no que se refere ao consumo
de energia e foi dessa forma que este trabalho surgiu. No caso de misturas onde se observa a
presenga de azedtropos a destilagdo convencional se mostra incapaz de promover a separagdo
desejada. A separagdo destas misturas ndo é possivel por meio da destilagio convencional e
normalmente elas sdo separadas usando destilagdo azeotrépica: homogénea (extrativa) ou
heterogénea (azeotrdpica). Em ambos os processos, um terceiro componente é adicionado de
modo a possibilitar a separagdo. O comportamento da coluna em estudo neste trabalho apresenta
caracteristicas de uma coluna de destilagio extrativa e a questdo que mais chama a aten¢do neste
tipo de destilagdo ¢ o efeito do solvente sobre a separagdo, mais especificamente o efeito da
quantidade de solvente, e varios artigos avaliam esse efeito através da analise de sensibilidade.
Entretanto, pouca atengdo ¢ dada sobre a controlabilidade do processo. O presente trabalho tem
como objetivo avaliar a sensibilidade do processo no estado estaciondrio diante de modificagdes
operacionais, além de avaliar o efeito da concentragdo do solvente, bem como o numero de
estagios, sobre a controlabilidade do processo de destilagdo extrativa. Devido a sua importincia
industrial, a desidratag@o de misturas aquosas de etanol usando como solvente o etileno glicol foi
o sistema escolhido como estudo de caso. De acordo com os resultados, 0 aumento da segdo
extrativa de uma coluna de destilagdo extrativa é favoravel a qualquer separagdo que ocorrer
neste tipo de coluna. Pdde-se comprovar a possibilidade da manutengdo do consumo energético
deste tipo de coluna, apesar do aumento de seu tamanho, com a manipulacio das variaveis: razdo
de refluxo, vazio de solvente e de destilado, bem como estagio de alimentag¢do de solvente e da
mistura azeotropica. Por fim, determinou-se que a melhor controlabilidade de “pequenas”
colunas foi obtido em um baixo nivel da concentra¢do do solvente, enquanto que a um alto nivel

de concentragdo de solvente ¢ melhor em “grandes” colunas.

Palavras-chave: Destilagdo Extrativa; Otimizagdo; Controlabilidade; Etanol Anidro.



ABSTRACT

Distillation is one of the oldest and most important separation processes used in chemical
and petrochemical industries. On the other hand, it is a process whose thermodynamic efficiency
is very low, responding for the highest percentage the overall energy consumption of the plant.
In this sense the distillation is the most targeted distillation processes with regard to energy
consumption and that's how this work came. In case of mixtures where one observes the
presence of azeotropes the conventional distillation if shows unable to promote the desired
separation. The separation of these mixtures is not possible through conventional distillation and
usually they are separated using azeotropic distillation: homogeneous (extractive) or
heterogeneous (azeotropic). In both processes, a third component is added to enable the
separation. The behavior the column in study in this work presents characteristics of a column of
extractive distillation and the question that draws the most attention on this type of distillation is
the effect of solvent over the separation; more specifically, the effect of amount of solvent and,
several articles evaluate this effect by sensitivity analysis. However, little attention is given on
the controllability of the process. The present study aims to evaluate the sensitivity of the process
at steady state before operational changes and to verify the possibility of multiple steady states in
the extractive distillation process, and to evaluate the effect of solvent concentration and the
number of stages on the controllability of the extractive distillation process. Due to its industrial
importance, dehydration of aqueous mixtures of ethanol using as solvent ethylene glycol was the
system chosen as case study.

According to the results, the increase in extraction section of an extractive distillation
column is favorable to any separation that occurs in this type of column. It was possible to
demonstrate the possibility of maintaining the energy consumption of this type of column,
despite the increase in size, with the manipulation of the variables: the ratio of reflux, flow of
solvent and distillated, and solvent and azeotropic mixture feed stage. Finally, it was determined
that a better controllability of "small" columns was obtained in a low concentration of the

solvent, while a high level of solvent concentration is better in the "large" columns.

Key-words: Extractive Distillation; Optimization; Controllability; Anhydrous Ethanol.
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Capitulo 1 - Introducdo. Objetivos e Organizacdo da Tese

CAPITULO 1:

INTRODUCAOQ, OBJETIVOS E ORGANIZACAO DA TESE

1.1. Introducao

A destilagdo € um processo de separa¢do amplamente utilizado nas industrias quimicas e
petroquimicas, o qual representa, aproximadamente, um ter¢o do custo total e mais de 60% do
consumo da energia total de uma planta, sendo, portanto, uma das principais fontes de custos de

capital e de operagiio, com possibilidades de serem reduzidos.

Certos ajustes devem ser feitos para que a coluna tenha um desempenho mdaximo e o
menor custo operacional, sendo necessdrio procurar, dentro dos limites de cada uma das
varidveis que influenciam o processo de destilagdo, os pontos que produzem um melhor
desempenho da coluna, ditos pontos 6timos, e que minimizem o custo de operagdo. Com isso,
com base na fungéio objetivo a ser alcangada e nas restri¢bes, engenheiros procuram manipular

estas variaveis de projeto e/ou de processo, de tal forma que o “ponto 6timo” seja alcangado.

A otimizagio de uma coluna complexa pode reduzir em até 70% o seu consumo
energético (ENGELIEN e SKOGESTAD, 2005). Consequentemente, o projeto e a otimizacdo da

destilacio tém um impacto critico na economia de todo o processo.

O processo de destilagdio baseia-se na diferenca de volatilidade dos componentes a serem
separados. Porém, a ocorréncia de azeétropos adiciona algumas dificuldades para a separacio,
pelo fato das fases, liquida e vapor, apresentarem a mesma composi¢do em um dado momento do
processo. A separaciio destas misturas ndo € possivel por meio da destilagio convencional sendo
necessario o emprego de técnicas que as modifiquem. As principais técnicas empregadas
industrialmente na separagdo de misturas de componentes com pontos de ebulicdo proéximos e
misturas azeotropicas sdo a destilagfo extrativa e destilagfio azeotropica, as quais sfo baseadas
na adigdo de um agente de separagfio, capaz de alterar a volatilidade relativa do sistema, que

favorece a separag#o.
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Ao contrario da destilagdo azeotropica, na destilagfio extrativa é fundamental que a adicéo
do agente de separacdo néo cause a formagfo de novo azedtropo, e que ndo haja separagio de
fases liquidas. Segundo Perry (1999), a auséncia de aze6tropos, mais o fato da facilidade de
recuperagdo do solvente mediante a destilagdo fracionada, tornam a destilagdo extrativa um

processo mais simples do que a destilagdo azeotrdpica.

Ao longo do tempo muitos estudos vém sendo realizados com relagdo a destilagdo
extrativa como processo de separagdo de grande importdncia industrial, em particular para o

Brasil, com foco na produgéo de etanol anidro.

O etanol anidro ¢ o 4lcool cuja aplicagdo ndo tolera a presenga significativa de agua. E
utilizado em aplicagdes industriais como reativo, solvente, na fabricagdo de aerossdis
(inseticidas, repelente de insetos, desodorantes de ambientes, fungicidas, etc). A aplicagdo mais
generalizada do etanol anidro é como combustivel (Motor Fuel Grade Ethanol/MFGE), na forma
de aditivo a gasolina, principalmente, melhorando a combustdo, pelo aumento da octanagem e

pela presenca de oxigénio na molécula do alcool, reduzindo a liberagdo de monoxido de carbono.

Desde julho de 2007, a partir da publicagdo da Portaria n° 143 do Ministério da
Agricultura, Pecudria e Abastecimento, toda gasolina vendida no Brasil contém de 20 a 25% de

etanol combustivel anidro.

Viérios trabalhos sobre a obteng¢do de etanol anidro via destilagdo extrativa tém sido
publicados e as conclusdes sdo as mais variadas possiveis. Muitos trabalhos disponiveis na
literatura tém abordado aspectos em relagdo ao projeto, otimizagdo e integra¢do energética, todos
eles no sentido de reforgar a destilagdo extrativa como uma alternativa viavel para obtengédo do

etanol anidro, frente a destila¢do azeotropica.

Segundo Lei ef al. (2003) a destilagdo extrativa ¢ mais frequentemente usado do que a
destilagdo azeotrdpica por causa de baixo consumo de energia e flexibilidade na selegdo dos

possiveis solventes.

Dada a importancia do processo de destilagdo, o estudo de controle de colunas de
destilagdo tem atraido a atengdio de um nimero significativo de pesquisadores. Para eliminar a
dependéncia total dos analisadores de composi¢fio, o uso da temperatura do prato para inferir a

composi¢do é muito difundido no controle de colunas de destilagéo.
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Provavelmente, a questdo que mais chama a atengfio na destilagio extrativa € o efeito do
solvente sobre a separagdo; mais especificamente, o efeito da quantidade de solvente e varios

artigos avaliam esse efeito através da andlise de sensibilidade.

Em um dos artigos mais citados na literatura, Bruggemann e Marquardt (2004), usando
analise ndo linear, propuseram um método aproximado para determinagdo da quantidade minima
de solvente necessiria para realizar a separagfio. Entretanto, nenhuma mengdo sobre a
controlabilidade do processo é realizada. Por outro lado, Luyben *! (2008) avalia o efeito de
diferentes tipos de solventes sobre a controlabilidade do processo de separagio do sistema
acetona/methanol; mas ndo aborda o efeito da concentragdo de solvente sobre o controle do

processo.
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1.2. Objetivos

1.2.1. Objetivo Geral

O presente trabalho tem como objetivo a otimizagio e a avaliagdo da controlabilidade do
processo da destilagfio extrativa. Devido & sua importincia industrial, a desidratagfio de misturas

aquosas de etanol usando como solvente o etileno glicol foi o sistema escolhido como estudo de

€aso.

1.2.2. Objetivos Especificos

1. Realizar uma anélise de sensibilidade da carga térmica do refervedor e da pureza de
etanol no destilado, visando comparar 0 comportamento dessas variaveis diante da
manipulagio de varidveis do processo;

2. Otimizacdo do processo;

Avaliagfo da influéncia de cada regifio da coluna sobre a separagéo;

4. Propor um sistema de controle inferencial para o processo de destilagfio extrativa.
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1.3. Organizacao da Tese

A tese esta organizada como descrito a seguir:

O capitulo 02 apresenta a revisdo bibliografica realizada durante o desenvolvimento do
trabalho.

O capitulo 03 apresenta a fundamentagdo tedrica sobre a modelagem matemadtica de
colunas de destilagdo em regime estacionario, bem como os métodos utilizados para a resolugéo

dos modelos.

O capitulo 04 apresenta as simulagdes em regime estacionario e os resultados para o
processo em estudo. Dentre os resultados se destacam a andlise de sensibilidade da coluna
extrativa as variaveis do processo, a influéncia do tamanho das sessdes da coluna extrativa, além

das otimizagdes realizadas do processo e da coluna de destilagdo extrativa.

No capitulo 05 é apresentada uma analise de decomposi¢éo em valores singulares a fim
de sugerir estruturas de controle inferencial que possam ser utilizadas no controle da coluna
extrativa em estudo. Ainda neste capitulo, sdo realizadas andlises de sensibilidade dos perfis de
composigdo, temperatura e fluxo de vapor e liquido da coluna frente perturbagdes realizadas na
vazdo de alimentagio da coluna com o intuito de verificar qual a influéncia destas variaveis
sobre os perfis da coluna e conseqiientemente no seu balango material. Posteriormente, com
auxilio dos resultados do balango material das colunas, sdo determinadas estruturas de controle
para a coluna. Também ¢ realizada uma analise da influéncia da concentragdo de solvente sobre
a controlabilidade do processo e qual relagdo que esta concentragdo tem com o tamanho da

coluna de destilagdo extrativa.

O capitulo 06 apresenta as conclusdes e as sugestdes propostas para trabalhos futuros,

obtidas durante o desenvolvimento do trabalho.

O capitulo 07 apresenta as referéncias bibliograficas consultadas durante o periodo de

desenvolvimento do trabalho.
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CAPITULO 2:

REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1. Introducio

Este capitulo apresenta a revisio bibliografica realizada ao longo do desenvolvimento do
trabalho. A revisdo parte desde uma visdo geral sobre misturas azeotrépicas, passando pelo
processo de destilagiio extrativa e uma breve comparagfio com outros métodos de separagdo de
misturas azeotrépicas. Também ¢ apresentada uma revisdo dos procedimentos de otimizacio e
controle de processos, além de um dos principais métodos que auxiliam na escolha da melhor

estrutura de controle, a analise de decomposigfio em valores singulares (SVD).

2.2. Misturas Azeotropicas

Um azedtropo € uma mistura de dois ou mais componentes volateis que quando fervida
tem as composi¢des da fase liquida e vapor idénticas. A presenga de um azedtropo ¢é uma
indicagiio de que a mistura ndo apresenta um comportamento ideal, ou seja, de que ha desvios
em relagio a lei de Raoult. O desvio positivo implica em ser o coeficiente de atividade maior que
1,0, onde as moléculas dos componentes do sistema repelem-se e apresentam uma alta presséo
parcial, por este motivo, observa-se¢ a formagéo de um azedétropo de minimo ponto de ebulicdo
(temperatura de ebuli¢io menor que a dos componentes puros). O desvio negativo significa que
o coeficiente de atividade é menor que 1,0, resultando em baixas pressdes parciais € na formagéo
de azedtropos de maximo ponto de ebuli¢do. De acordo com McKetta (1993), azedtropos de

minimo ponto de ebuli¢io sdo mais freqiientes.

O desvio em relagdo 4 Lei de Raoult ndo € suficiente para provocar a ocorréncia de um

azeotropo. Os pontos de ebuligdo dos componentes puros devem estar suficientemente préximos
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para que haja a possibilidade de ocorréncia de uma temperatura de méxima ou de minima. Os
componentes que tem ebuligdes proximas, com pequenos desvios em relagdo a idealidade,
podem formar azedtropo, enquanto outros compostos, que formam solugdes fortemente nio
ideais, ndo podem apresentar azeotropismo em virtude da grande diferenga entre seus pontos de

ebuli¢do. Os azeétropos sdo raros com substancias cujos pontos de ebuli¢do diferem em mais de
30°C (PERRY, 1999).

Um azeotropo, independente de ser de minimo ou de méaximo de temperatura de ebuligdo,
pode ser homogéneo ou heterogéneo. Quando numa mistura azeotropica formar apenas uma
simples fase liquida em equilibrio com a fase vapor, a mistura é azeotrépica homogénea. Se o
comportamento de multiplas fases liquidas for exibido na condi¢do azeotropica, o azedtropo é
heterogéneo. Neste caso, a composi¢do da fase vapor € igual a composi¢do global das duas ou
mais fases liquidas (VAN NESS er al., 1996), pois ha um equilibrio entre uma fase vapor e duas

fases liquidas.

Em azedtropos heterogéneos, os desvios positivos em relagdo 4 lei de Raoult sdo
suficientemente grandes, a imiscibilidade parcial pode ocorrer e a presenga de duas fases liquidas

pode persistir até a temperatura de ebuli¢do (PERRY, 1999).

O sistema em estudo, etanol(1)/agua(2) forma um azedtropo homogéneo, onde ha
formagdo de uma unica fase liquida em equilibrio com a fase vapor. A Figura 2.1(a) e a Figura
2.1(b) representam respectivamente os diagramsa xy e Txy, , para este sistema a 1 atm, com
dados experimentais apresentados na literatura (DECHEMA, 1982, apud DIAS, 2008) e com
valores estimados pelo simulador Aspen Plus utilizando o modelo NRTL. Nestas figuras ¢
possivel verificar a formag&o do ponto de azeotropia do sistema com teor de etanol igual a 89,0%

molar, correspondente a 95,6% massico, a 78,15°C.

As especificagdes para o grau de pureza do alcool anidro dependem basicamente da
aplicagio que sera dada a este produto. Por exemplo, a especificagdo exigida do grau alcodlico
do alcool anidro carburante (AEAC) é de no minimo 99,3° INPM (fixado pela Resolugdo ANP
n.° 36/05), equivalente a 99,3% em peso, para que seja utilizado em mistura com a gasolina. Esta
especificagdo corresponde a 98,4% em mol de etanol, o que seria superior a composi¢do
azeotropica (89,0% molar). Dai existe a necessidade de se utilizar outras técnicas de separa¢do
para misturas azeotrdpicas, ja que através da destilagdo convencional seria impossivel separar os

componentes desta mistura.
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Figura 2.1 - Curva xy (a) e Txy (b) para o sistema etanol(1)-agua(2).

Na Figura 2.2 tem-se a curva de equilibrio do sistema etanol(1)-agua(2)-monoetileno
glicol(3), em base livre de solvente. Observa-se que a partir de 20,0 % de solvente o azebtropo ja
nfo existe. Para concentragdes maiores do que 50,0 % de solvente o sistema se aproxima de um
bindrio ideal, entretanto, o deslocamento da curva de equilibrio torna-se pequeno. Outra
observagdo relevante € o fato da presenga do solvente somente “melhorar” a curva de equilibrio a

partir de, aproximadamente, 15 % em etanol.
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Figura 2.2 - Curva de equilibrio do sistema etanol(1)-dgua(2)-monoetilenoglicol(3) em base
livre de solvente 2 presséio de 1,0 atm.
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2.3. Destilacio Extrativa

Na destilag@o extrativa, um agente de separagdo adicional (solvente) é adicionado para
alterar a volatilidade relativa dos componentes a serem separados. Deste modo, ¢ possivel obter
um componente puro no topo de uma coluna e o outro, junto com o solvente, na base da coluna
que pode ser separado facilmente em uma coluna de destilagdo secundéria, devido ao alto ponto
de ebuli¢do do solvente. O solvente nfio precisa ser vaporizado no processo de destilagdo
extrativa, enquanto que na destilagdo azeotrépica, que também ¢ freqiientemente usada para a
separacdo de misturas com pontos de ebuli¢do proximos ou misturas azeotropicas, ambos devem
ser vaporizados saindo no topo da coluna de destilagéo azeotropica. Além disso, a quantidade de
solvente na destilagdo azeotrépica normalmente é grande, o que conduz a um consumo de
energia maior quando comparado com a destilagdo extrativa. Por isto, destilagdo extrativa é mais

atraente que destilag@o azeotropica (LEI, 2003).

A coluna extrativa apresenta trés se¢Oes de separag@io: a se¢do de retificagdo que
corresponde aos estdgios localizados acima da alimentagdo do solvente, onde sua fungdo €
remover o solvente do produto de topo; a se¢do extrativa onde estdio os estagios situados entre o
prato de alimentag@o do solvente e de alimentagdo da mistura azeotrOpica, na qual ocorre a
separagdo dos componentes da mistura binaria inicial, sendo que um deles é arrastado pelo
solvente; e a se¢do de exaustdo, que sdo os estagios situados abaixo da alimentagdo, onde o

componente leve é removido do produto de fundo.

O solvente utilizado na destilagdo extrativa, também chamada destilagdo azeotrépica
homogénea, tem a volatilidade menor do que os componentes da alimentagio a serem separados
e ndo provoca a formagdo de novo azeétropo. O ponto de entrada do solvente deve ser acima da
alimentagdo e alguns pratos abaixo do topo da coluna, de forma a evitar a contaminagio do

produto de topo e manter uma concentragio apreciavel de solvente em todos os pratos da coluna.

Para a escolha de um bom solvente, devem ser considerados aspectos comuns a todos os
processos que envolvem a adi¢do de um novo componente: baixo custo, baixa corrosividade,

baixa toxicidade e facilidade de ser obtido (ITO, 2002).
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Lei et al. (2003) cita a volatilidade relativa como o mais importante critério de escolha,
pois o solvente com maior volatilidade relativa € considerado o solvente mais promissor para a
tarefa de separagdo e do ponto de vista econdmico € o que resultarA em menor custo anual do
processo de destilagio extrativa. Logo a sele¢dio do solvente apropriado ¢ fundamental para

assegurar um projeto eficaz e econdmico.

Na prética o processo de destilagdio extrativa ocorre com duas colunas, onde a primeira é

a coluna de destilagdo extrativa e a segunda € uma coluna para recuperagdo do solvente que ¢

reciclado.

Figura 2.3- Fluxograma convencional simplificado de um processo de destilacio extrativa
para a separaciio de etanol e dgua.

A Figura 2.3 mostra o sistema estudado neste trabalho, um fluxograma do processo de
destilagdo extrativa, em que o etanol e a agua sfio as substdncias com pontos de ebuli¢do

proximos e que devem ser separados com o auxilio do solvente monoetileno glicol.

A corrente da mistura bindria azeotropica etanol-agua (AZEOTROP) € alimentada na
regido do meio da coluna de destilagdo extrativa (DISTIL1) enquanto que a corrente de solvente
(ENTRAIN) ¢ alimentada no topo. O componente mais volatil, o etanol, ¢ obtido na corrente de
topo (ETOH), como destilado relativamente puro, e os componentes menos voldteis, dgua e
solvente saem na corrente da base da coluna (EG+H20-1) e seguem para a coluna de
recuperagio de solvente (DISTIL2), onde o solvente é recuperado na corrente da base de coluna
de recuperagdo (EG) e reciclado (RECY1) para a coluna extrativa e o outro componente €

retirado na corrente de topo (H20).
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O bindrio azeotrépico do sistema etanol(1)-dgua(2)-monoetileno glicol(3) € composto
pelo etanol, Tb=78,25 °C, e a 4gua, Tb=100,0 °C. O solvente, o monoetileno glicol, possui ponto
de ebuli¢do, Tb=197,35 °C. A temperatura do azedtropo € 78,17 °C com 89,0 % de etanol em

base molar.

A volatilidade do etanol em relagio a agua € realgada com o solvente. Isto possibilita a
separacdo dos dois componentes em menos estagios e menores razdes de refluxo do que os
necessarios numa destilagdo fracionada simples, requerendo menos energia e muitas vezes o que

se economiza paga o equipamento de recuperacio do solvente.

Na destilagéio extrativa, em algumas situa¢des, o solvente é o componente de menor
ponto de ebulicdo, e sai pelo topo juntamente com o componente intermediario, sendo o
componente de maior temperatura de ebuli¢do obtido no fundo da coluna. Qutra varia¢fo do
processo de destilagdo extrativa ocorre quando o componente intermedidrio, praticamente puro, €

removido no topo da coluna, e os componentes mais ou menos volateis séo recolhidos na base
(BRITO, 1997).

2.3.1. Comparacio da Destilagdo Extrativa com outros Processos de

Separacio

Lynn € Hanson (1986) foram os primeiros a afirmar que a destilagdo extrativa era
competitiva, do ponto de vista energético, com a destilagio azeotropica; utilizando colunas de
multiplo efeito, os autores realizaram a desidratagio de misturas aquosas de etanol utilizando

monoetileno glicol como solvente.

Knapp e Doherty (1990), afirmaram: “... contrariando a opinifio popular, um bem
projetado sistema de destilagio extrativa, ¢ o modo mais econdmico de obtengdo de etanol
anidro”. A questdio a ser respondida €: o que significa um bem projetado sistema de destilagdo
extrativa? No entendimento dos autores, “um bem projetado sistema” significa obter o menor
consumo energético especifico e a menor perda de solvente, considerando as restrigdes impostas

a0 processo.

Meirelles ef al. (1992) avaliou a desidratagio de etanol utilizando monoetileno glicol

como solvente, obtendo perfis de concentragdo em diferentes vazdes de alimentaco e razdio de
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refluxo. Solventes como monoetileno glicol e glicerina sdo vidveis para o caso onde a
alimentagéo ¢ concentrada em etanol. Para solugdes diluidas seriam necessarias pesquisas com
um solvente que apresentasse afinidade com o etanol, e ndo com a 4gua. O monoetileno glicol

apresenta um maior desvio do comportamento ideal com o etanol do que com a 4gua.

Uma combinagéo de destilagdo extrativa e destilagéio azeotrépica é proposto (LEI et al.,
1999), esta elimina as desvantagens da destilagdo extrativa e da destilagdo azeotropica, e mantém
as vantagens de ambos os métodos. Este método vem sendo utilizado para a separagdo de 2-
propanol e agua enquanto ¢ requerida uma alta pureza do 2-propanol. Este processo é
especialmente apropriado para separagdes que exigem elevada pureza do produto. Por exemplo,
no caso de separar acido acético e agua, onde a concentra¢do de 20ppm de 4cido acético na dgua

¢ exigida pela industria.

Tabela 2.1- Consumo de energia nos processos de produgiio de etanol anidro.

Consumo Faixa de
it Referéncia
Piscesss s Seatinams energético concentra¢io e
bibliografica
(kJ/kg etanol) (% massa etanol)
Extrativa com cloreto de célcio 5.020 7,5-99.00 Barba et al. (1985)
Extrati noetileno Knight & Dohe
xiativa com mo : 8.920 10-99,92 £ =
glicol otimizado (1989)
Extrativa com monetileno Knapp & Doherty
7.670 10-99,92
glicol otimizado (1990)
Extrativa com monoetileno Knapp & Doherty
glicol otimizado e integrado 2.700 10-99,92 (1990)
termicamente
Azeotropica com benzeno Kyan & Doherty
S 8.200 10-99.,92
otimizado (1989)
dica
Mudanga de pressdo e adigdo g & Dohierty
de acetona integrada 7.500 10-99,92 (1992)

termicamente
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O processo de produgdo de etanol anidro também foi utilizado para demonstrar o
procedimento de integragdo térmica de sequéncias de destilagdo para a separa¢do de misturas
azeotrépicas homogéneas proposto por Knapp e Doherty (1990). A integracdo térmica deste
sistema reduziu o consumo de energia em 65% sobre a sequéncia otimizada nio-integrada

termicamente, conforme mostra a Tabela 2.1.

Ravagnani et al. (2010) estudou o processo de destilagdo extrativa com a obten¢do de
etanol puro utilizando etileno-glicol e tetraetileno-glicol, como solventes. Mapas de curvas
residuais sdo utilizadas para analisar o comportamento da mistura e a viabilidade do processo de
destilagdo proposto. O processo industrial ¢ simulado no estado estacionario para a analise dos
mapas de curvas residuais.Os resultados da simulagdo para a mistura de etanol-agua usando
etileno-glicol, o solvente convencional, e tetraetileno-glicol, um solvente alternativo,sdo
apresentados. Estes resultados mostraram que o processo usando tetraetileno-glicol € confiavel,
embora seja necessario mais energia do que o processo com etileno glicol. No entanto, o etileno

glicol tem um nivel de toxicidade consideravel, enquanto a tetraetileno-glicol é ndo-téxico.

A implantagfo industrial no Brasil do processo de destilacdo extrativa com monoetileno
glicol foi iniciada na safra de 2001. Apesar de ser um processo de industrializagdo bem recente,
ele foi sendo implantado com integragdes energéticas e malhas de controle que jd permitiram a
diminui¢do do consumo de vapor. Desta forma, nfo parece existir no horizonte préoximo
alternativas de configuragio deste processo que permitam redugdo ainda substancial do consumo
de vapor (MEIRELLES, 2006).

A Destilaria Melhoramentos S.A. (Jussara — PR), em 2002, converteu sua planta que
empregava a destilagio azeotropica para destilagdo extrativa com MEG, para a produgdo de
etanol anidro. "Tinhamos necessidade de aumentar a usina, mas tinhamos deficiéncia de vapor",
conta o gerente de produgdo, Jodo Teodorinho Luis Coelho, ao explicar que a eficiéncia
energética comandou a decisdo. Nos célculos dele, o vapor de que a usina precisava para
produzir 35 milhdes de litros de alcool anidro por destilagdo azeotrépica em uma safra ¢
suficiente para produzir, no mesmo periodo, até 75 milhdes de litros por destilagdo extrativa.
Além dessa vantagem, ele elogia a facilidade de operagdo da planta e a conservagéo do MEG ao

longo do processo. "O ciclohexano é muito volatil, qualquer coisa evapora", compara.

A principal desvantagem do processo de desidratagio com monoetileno glicol ¢ a

necessidade de empregar parte da energia requerida na forma de vapor de alta pressdo.
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Alternativas de configuracdo que empreguem vicuo moderado na coluna desidratadora podem
minimizar esta desvantagem, mas esbarram nas dificuldades associadas a temperatura de

condensagdo do destilado e a reducio da densidade da fase vapor no interior do equipamento.

2.4. Procedimentos de Otimizacio em Colunas de Destilacao

A otimizag¢do de um sistema pode ser definido como a busca da melhor solugio possivel
segundo um critério estabelecido previamente. A solugdo a ser encontrada deve minimizar ou

maximizar o objetivo (fungdo objetivo) e atender simultaneamente as restrigdes exigidas.

Para que as condi¢cBes Otimas sejam alcancadas, o sistema deve ter liberdade para
manipulagdo das varidveis de decisdo, também denominadas varidveis independentes ou

variaveis manipuladas.

Para a resolu¢do de um problema de otimizagdo, deve-se subdividir o problema em trés
etapas: (1) representagdo, em linguagem matemadtica, do problema a ser otimizado, isto &,
identificagdo das varidveis de decisdio e das auxiliares, identificagdo da fungdio objetivo e
identificagdo das restri¢gdes; (2) resolucdo das equagdes e obtengdo do(s) ponto(s) 6timo(s)), e (3)

interpretacdo dos resultados.

Dessas trés etapas, sem divida nenhuma, a primeira, ou seja, a formulagdo matematica do
problema é a mais dificil e critica. Dificil, pois requer um profundo conhecimento do sistema a
ser otimizado e o levantamento de informag¢des nem sempre estdo disponiveis ou quantificaveis

de maneira precisa, e critica, porque as demais etapas dependem dela.

O desenvolvimento da fungdo objetivo e de suas restricdes requer que sejam arbitradas
hipoteses simplificadoras que preservem as principais caracteristicas do sistema e que
possibilitem a resolugdo do problema. Ou seja, deve-se estabelecer um modelo matematico
simultaneamente simples e fiel aos fenémenos do sistema, que represente adequadamente o
sistema. N&o existe um procedimento padronizado para desenvolver um modelo matematico de
um sistema. Na verdade essa tarefa é uma arte que deve ser aprendida a partir da resolugéo de

varios problemas.
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Para a resolugdo do problema de otimizagéo, a aplica¢io de algoritmos de otimizagéo é
uma etapa stmples, desde que se tenha disponivel programas de computador ja desenvolvidos e
testados, porém, se for necessario, o desenvolvimento ¢ implementagdo de novos algoritmos nio

é.

A interpretagio dos resultados obtidos é outra etapa que requer muita atencio e
conhecimento a respeito do processo otimizado. Por exemplo, quando existe a multiplicidade de
pontos extremos a escotha do melhor pode recair sobre um extremo local diferente do global,

mas que apresente caracteristicas mais apropriadas para o sistema.

A expressdo matemdtica de um problema de otimizagdio tem duas partes: funcio
objetivo,ou seja, o critério de desempenho a ser atingido, cuja especificacfo é obrigatéria, e as
restrigGes ou fungdes de restrigdo, que estdo quase sempre presentes., De maneira geral as
restricdes podem ser escritas sob a forma de equagdes (algébricas ou diferenciais) e/ou

inequagdes (algébricas ou diferenciais).

Portanto para que o problema de otimizagdo tenha uma solugio correta tais restrigbes
devem ser explicita ¢ matematicamente escritas. A formulagfo do problema de otimizacfo so

estard completa se estabelecido a fungéo objetivo e as suas fungdes de restri¢do.

Nos trabalhos abordando a otimizagfio do processo de destilagio extrativa, uma vez
definido o solvente a ser usado na separagfio, obter respostas para as questdes abaixo, no

minimo, se faz necessario para alcangar a condi¢do de um “bem projetado sistema de destilacéo

extrativa™:

1. Qual o nimero 6timo de pratos?

2. Qual a localizagfio otima dos pratos de alimentagdo do bindrio azeotropico, ¢ do
solvente?

3. Qual o valor 6timo da razdo de refluxo?

4, Qual o valor 6timo da vaziio de solvente?

As respostas para as questdes colocadas acima, normalmente, sdo obtidas usando um
simulador de processo, cuja grande vantagem estd no pacote termodindmico, além da
modelagem rigorosa. Entretanto, as respostas somente sdo obtidas apds vérias simulagOes
(HILAL et al., 2001; LANGSTON et al., 2005; GIL et al, 2009). De fato, a otimizagfo ¢

realizada sem o uso de uma fung¢fo objetivo ¢ através apenas de uma andlise de sensibilidade e,
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muitas vezes, ndo consideram nenhuma restri¢do na base da coluna. Também é fato, o nfio uso da

vazido de destilado como varidvel de otimizagao.

Hilal ef al. (2001) estudaram a redug@o do agente extrativo na destilagdo extrativa e na
destilagdo auto-extrativa, a fim de reduzir o consumo de energia do processo da separagdo. O
aumento da distdncia entre a alimentacdo da mistura e a alimentagdo do solvente ao longo da

coluna de separagdo conduziu a uma redugéo 35-40% no consumo especifico deste solvente.

Langston ef al. (2005) simularam a destilagdo extrativa dos sistemas bindrios acetona-
metanol, acetato-metanol metilico e metanol-cloroférmio no simulador HYSYS. A 4gua foi
usada em todas as simulagdes como o solvente. Uma simulagéo rigorosa do sistema acetona-
metanol incluindo uma segunda coluna e o reciclo foi simulado para representar um processo
industrialmente relevante. Ao manter um fluxo do solvente constante, a distdncia entre os

estagios da entrada ndo teve nenhum efeito no potencial econémico do sistema.

Mufioz et al. (2006) simulou e avaliou economicamente duas alternativas de separagdo da
mistura élcool isobutilico e acetato de isobutila, a destilagdo extrativa e a destilagdo por variagao
de pressdo. O autor cita que a sintese e o projeto do processo de destilagdo extrativa foram
realizados os dois passos: primeiro, a escolha do solvente e depois o projeto do processo
envolvendo a determinac¢do dos parametros de processo 6timos. O sucesso do segundo passo
depende da escolha do primeiro passo, pois a eficiéncia da destilagdo extrativa é largamente

determinada pela escolha de um solvente adequado.

Kossack et al. (2008) apresentou uma breve andlise da geragdo e avaliagdo de diferentes
solventes para a destilagdo extrativa. O autor diz que a combinagéo de ferramentas para a escolha
do melhor solvente, como CAMD (Computer-Aided Molecular Design), RBM (Rectification
Body Method), e otimizagdo por programagdo inteira-mista nfo linear (MINLP) ¢ adequada para
o projeto sistematico de um processo de destilagdo extrativa 6timo. Candidatos a possiveis
solventes podem ser obtidos da heuristica, dos estudos da literatura ou dos métodos mais
elaborados disponiveis através CAMD. O RBM permite uma comparacdo de diferentes
estruturas de fluxograma, bem como uma comparagdo de diferentes alternativas de solvente e
que ainda pode ser usado para uma inicializagdo de uma excelente otimizagdo com o uso de

MINLP rigorosa.
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Lek-utaiwan et al. (2011) Uma metodologia pratica para o projeto e otimizagdo de
destilagdo extrativa € proposto neste trabalho. A destilagiio extrativa é geralmente aplicado a
separagdo de misturas com pontos de ebuligio proximos, que por meio de destilagdo
convencional ¢ dificil de separar. O projeto e optimizacio de destilacdo extrativa é mais
complexa do que a da destilagdo convencional quando considerada a selegio de solvente
adequado para promover a separagdo. Atualmente, a sele¢do solvente pode ser efetivamente
tratada com a ajuda da abordagem molecular computer-aided design (CAMD). O resultado de
selecdo pode, no entanto, ser inconclusivos devido a falta de pardmetros precisos ou auséncia no
modelo de propriedades. Neste trabalho, a verificagdo experimental e a determinagio do
pardmetro de propriedade foram provadas serem necessdrias, como um passo adicional para
alcangar uma concepgdo bem sucedida e confidvel. A metodologia de projeto global foi ilustrada

através de uma separagfo industrial de aroméaticos C8-mistura.

Gil et al. (2009) simulou no Aspen Plus a destilagdo extrativa do sistema acetona-metanol
utilizando a 4gua como um solvente. Segundo o autor, a dgua foi um solvente praticavel, mas o
uso de um solvente com um ponto de ebuli¢do mais elevado poderia ser mais apropriado para

esta separacéo azeotrépica.

Bruggemann e Marquardt (2004) apresentaram um método para determinagdo
aproximada da taxa de fluxo minimo de solvente e razdo de refluxo minimo, baseado em uma
analise ndo-linear que utiliza as equagdes de equilibrio termodindmico e balanco de massa e

energia.

Figueirédo et al. (2011) simulou e otimizou o processo de obtengdo de alcool anidro
através da destilagdo extrativa a partir do uso do monoetileno glicol. A otimizagéo foi realizada
com um procedimento de otimizacéo sugerido pelo autor, utilizando o 4spen Plus que avaliou
simultaneamente todas as variaveis de decisdo em busca do ponto 6timo. Isto ¢, a otimizagédo
alcangada com o procedimento sistematico utilizado para obten¢do da condig@o 6tima (projeto e
processo) em colunas de destilagdo extrativa, ¢ caracterizada pelo fato de ndo ser necessaria a
realizagdo de diversas simulagdes, além de levar em consideragdo uma fungdo objetivo e as

restricdes impostas ao processo.
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2.5. Controle de Processos

Os sistemas de controle sdo largamente empregados na industria quimica nas éareas de
seguranca, especificagdo de produto, regulamentagdo ambiental, restrigdes operacionais e

otimizag#do econdmica.

Por definigfio, o termo controle de processos representa a manipulagio de uma ou mais
variavel relevante para alcancar as metas produtivas. Assim a teoria de controle visa determinar

as agdes sobre as varidveis disponiveis de forma a ser obtido o que se deseja.

Medicdo, decisdo e agdo sdo trés operagdes que estdo sempre presentes em qualquer tipo
de sistema de controle e sdo realizadas por trés instrumentos bésicos de controle:
sensor/transmissor, controlador e elemento final de controle (valvulas, bombas de velocidade,
etc). O conjunto destes elementos que realizam essas operagdes € chamado de malha de controle.
A agfio tomada deve necessariamente afetar a variavel que se deve controlar, caso contrario, o

objetivo do controle nfo serd alcangado.

A filosofia basica de controle é chamada de estratégia de controle, e € ela que rege como
sera feita a interligacdo entre os instrumentos de controle e os equipamentos do processo.
Existem intimeras estratégias de controle para coluna de destilagdo, ndo existe uma estratégia

unica de controle que sirva para todos os tipos de coluna.

A defini¢do de uma boa estratégia de controle é de grande importancia. A especificagdo

da definigdo da estratégia de controle pode ser subdividida nas seguintes partes:

Definigdo dos objetivos operacionais do processo;

Escolha das variaveis de processo ou controlada (PV);

Escolha das variaveis de projeto ou manipuladas (MV);

Identificagdo dos principais disturbios e restrigdes operacionais;
Emparelhamento entre as varidveis controladas e as variaveis manipuladas;

Sintonia dos controladores;

. -

Validagdo da estrutura de controle proposta.
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As etapas (6) e (7) obrigatoriamente dependem de simulagdes, testes em planta piloto
e/ou testes na planta industrial. As demais etapas também devem ser validadas
quantitativamente, embora muitas informag¢des qualitativas podem e devem ser obtidas e

utilizadas.

As diversas estruturas possiveis costumam ser representadas por siglas onde a primeira
letra representa a variavel que serda manipulada para o controle da concentra¢io do destilado e a

segunda representa a variavel que sera manipulada para o controle da concentragéo da base.

Dada a importidncia do processo de destilagdo, o estudo de controle de colunas de

destilagdo tem atraido a ateng@o de um nimero significativo de pesquisadores.

Choo et al. (1987) desenvolveu um esquema de controle da composig¢do do topo, para
uma torre de destilagfio extrativa, a fim de melhorar a recuperago e consisténcia do produto.
Para eliminar a dependéncia total da nova estratégia de controle em analisadores de composigéo,
foi desenvolvida uma técnica de controle inferencial de composigdo. O autor estimou a
composi¢do do topo da torre a partir de medi¢do de temperaturas de multiplas bandejas, da
pressdo da torre, e da composigio da alimentagdo. Um esquema de controle de balango material

foi aplicado com sucesso utilizando as composigdes calculadas.

O uso da temperatura do prato para inferir a composi¢des ¢ muito difundido no controle
de destilagdo. Uma série de critérios tém sido propostas para selecionar quais pratos mantém a
temperatura constante. Os mais usados sdo: (1) a escolha do prato onde existem grandes
mudangas de temperatura de prato para prato (derivada da temperatura); (2) a procura do prato
onde existe a maior variagdo de temperatura para uma dada mudanga na varidvel manipulada
(analise de sensibilidade); (3) usando a analise de decomposi¢@io em valores singulares (SVD);
(4) selegdo do prato onde a temperatura ndo muda com as mudangas de composicdo da
alimentacfo durante a produgdo do destilado e pureza de base desejados e (5) a escolha do prato
que produz as menores alteragdes na pureza do produto quando ele ¢ mantido constante diante
dos disturbios da composi¢do de alimentagéo. Luyben' (2006) comparou quantitativamente a
eficacia desses cinco critérios. Varios sistemas foram testados, desde misturas bindrias ideais a
misturas multicomponentes azeotrépicas. O autor mostra que a analise de SVD fornece um

simples e eficaz método de selegdo de prato para o controle de temperatura.
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Luyben!"!

(2005) estudou o exemplo classico de produgéo de etanol anidro a partir de
uma mistura etanol-dgua, utilizando o benzeno como agente de arraste. O autor desenvolveu um
sistema de controle para o processo que apresenta duas colunas. O sistema de controle foi
desenvolvido frente a perturbagdes realizadas na concentragio e no fluxo da corrente de
alimentacdo da coluna azeotrépica. O autor enfatizou a dificuldade de convergéncia nas

simulagdes do sistema em estudo.

Kossack et al. (2008) discutiu em detalhes questdes do projeto econdmico do estado de
equilibrio e apresentou varios exemplos que utilizam uma variedade de solventes para a
separagdo de acetona e metanol. Alguns solventes encaminharam a acetona para o topo da coluna
de extrago, enquanto que outros encaminharam o metanol. Luyben®! (2008) complementou este
trabalho para comparar o desempenho dindmico do sistema acetona/metanol com diferentes
solventes. Trés solventes foram explorados: a agua, o dimetilsuféoxido (DMSO) e clorobenzeno.
O primeiro e segundo solventes encaminharam a acetona para o topo da coluna, enquanto que o
ultimo solvente encaminhou o metanol. Estruturas de controle foram desenvolvidas para cada
sistema. Resultados da simulag@o dindmica mostraram que todos os sistemas sdo controldveis,
mas a variabilidade da qualidade do produto ¢ maior quando o metanol ¢ impulsionado para o
topo da coluna de extragdo. Uma explicag¢do para esta diferenga é que o metanol tem maior ponto

de bolha do que a acetona e, preferencialmente, quer sair na base da coluna.

Luyben?! (2008) sugere que a controlabilidade do processo deve ser um dos fatores de
sele¢do do solvente utilizado na destilagéo extrativa, pois o autor conjectura que as propriedades
de equilibrio liquido-vapor mais favordveis a separagdo sfo responsaveis por uma

controlabilidade dindmica superior.

Ghaee et al. (2008) desenvolveu um modelo matematico para descrever o comportamento
dindmico da coluna de destilagdo extrativa e a correspondente coluna de recuperagéo de solvente
em uma planta de extragfio de benzeno. A fim de melhorar o controle do processo e selegdo da
estratégia de controle 6tima, o modelo foi usado para encontrar os valores 6timos das constantes
dos controladores com o algoritmo Nelder-Mead durante a operagdo do estado de transigéo

minimizando o desvio das condi¢des de estado estacionario.

Arifin et al. (2008) investigou a concep¢do e o controle da produgdo de alcool
isopropilico (IPA processo de desidratagfo), através de destilagio extrativa. O solvente de alto

ponto de ebuligdo utilizado para auxiliar na separagdo foi o dimetilsulféxido (DMSO). O
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fluxograma de projeto 6timo do processo completo mostrou que o custo total anual ¢ o custo do
vapor necessario para este projeto de fluxograma ¢é significativamente menor do que um
fluxograma de projeto concorrente através de destilagio azeotropica heterogénea. Uma estratégia
simples de controle global foi proposta ¢ com apenas um controle de temperatura em uma
bandeja, para cada coluna, para manter as especificacbes de alto grau de pureza dos dois
produtos. SimulagSes dindmicas revelaram que a fixagdo da razio de refluxo nio é uma
estratégia de controle adequada. Entretanto, a estratégia para fixar as duas taxas de fluxo de

refluxo deve ser utilizada para rejeitar os distirbios de alimentagéo.

Gil et al. (2012) fizeram uma investigacio do projeto e controle de um processo de
destilagdo extrativa para produzir etanol anidro utilizando glicerol como solvente. O processo de
destilagdo extrativa recebe uma mistura azeotrdpica de etanol-dgua que é alimentada a uma
coluna de desidratagdio em um estagio intermédio enquanto que o glicerol ¢ alimentado em um
dos estagios de topo. Como produto de topo, € retirado um etanol de alta pureza ¢ na corrente de
base € enviada para uma coluna de recuperagdo uma mistura de dgua — glicerol. Os efeitos da
razdio molar de solvente e alimentagfo, a razdo de refluxo, estagio de alimentacio, estigio de
alimentacéio de solvente e temperatura da alimentagdo do solvente foram estudados para se obter
o melhor projeto com exigéncias minimas de energia. Um esquema de controle € desenvolvido, a
fim de manter o funcionamento estavel para grandes perturbagdes na alimentagdo. Simulagdes
dindmicas mostraram que ¢ possivel utilizar apenas um controle de temperatura para manter as

especificagbes de pureza.

2.6. Decomposi¢io em Valores Singulares (SVD)

Uma das ferramentas mais basicas e importantes de analise numérica modemna ¢ a
Decomposico em Valores Singulares (SVD), que se baseia na analise dos valores singulares. A
SVD é& utilizada para encontrar variaveis controladas a partir de um grande niimero de escolhas e
o par de variaveis controladas e manipuladas, para a determinagéio da melhor configuragio da
malha de controle, além de medir a robustez da estratégia de controle proposta. No case em que

a SVD ¢ utilizado para o estudo das propriedades de controle tedricas, dois parametros s&o de
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interesse: o minimo valor singular (0)) € 0 maximo valor singular (5,). A relagdo entre estes dois

valores € conhecida como nimero condicional (CN).

A SVD expressa a matriz do ganho no estado estaciondrio da funcgfo transferéncia do
processo em fun¢do do produto de trés matrizes: uma matriz U, uma matriz diagonal Y dos

valores singulares e a matriz V7,
Kp = UzvT 2.1

Os elementos da matriz U refletem a sensibilidade das varidveis de saida (varidvel
controlada) & variagdes nas varidveis de entrada (variavel manipulada). As colunas desta matriz
representam as varidveis de entrada enquanto as linhas representam as varidveis de saida. Os
maiores elementos de cada coluna da matriz U indicam quais as saidas do processo sdo mais
sensiveis ds variaveis de entrada correspondentes a coluna, e que podem ser mais eficientemente

controladas.

Um grande ntimero condicional (ou pequeno minimo valor singular) indica que o sistema

¢ de dificil controle.

No processo de destilagdio, a SVD seleciona a melhor bandeja para tomada de
temperatura, isto €, a SVD pode ser usada para ajudar na escolha do(s) prato(s) em que a
temperatura deve ser controlada, em uma estrutura de controle inferencial de uma coluna de

destilagéo.
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CAPITULO 3:

MODELAGEM MATEMATICA E METODOS NUMERICOS

3.1. Introducéio

Como citado anteriormente, o procedimento para resolugdo de um problema de
engenharia € representa-lo de forma adequada, de modo a conseguir a representagdo do sistema
real (processo, equipamentos, etc) por um sistema mais adequado para o tratamento formal.
Obviamente, dada a infinita complexidade dos fendmenos fisico-quimicos, estas construgdes

abstratas, conhecido genericamente como modelos, sdo apenas aproximagdes da realidade.

Um sistema real pode ter um niimero muito grande de modelos associados a ele. De fato,
para que um modelo possa ser resolvido, ¢ necessario adotar um conjunto de hipéteses. Em
suma, dado um sistema real e os objetivos, haverd um conjunto de hipéteses adequadas que

determinam as caracteristicas do modelo ou sistema de equagdes para resolver.

E claro que nem todo sistema de equacdes pode ser resolvido facilmente, pelo menos do
ponto de vista analitico. Isso impde limitagdes importante para os modelos, pela necessidade de
suposi¢des improprias ou restritivas ("super-simplificagéio™) para pelo menos ser capaz de lidar

com o problema.

Como o desenvolvimento de vérios ramos da matematica e com o advento da
informética, ferramenta poderosa para complementar a andlise numérica, se abriram caminhos
revoluciondrios. Dispor de instrumentos mais poderosos para resolver sistemas de equagdes, e
reavaliar a necessidade de fazer suposi¢des inadequadas para criar modelos para resolver

problemas complexos, foi um grande passo a frente.

Na resolu¢io de um problema a modelagem e a aplicagdo de métodos/algoritmos
numéricos adequados a cada classe de problemas € necessdria. Assim a correta classificagdo
destes problemas para que o método mais adequado seja escolhido, entre iniimeros métodos

numéricos existentes, € essencial.
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Dentro deste contexto, o objetivo destes capitulos é mostrar a modelagem para o

problema em estudo e os modelos para resolugdo dos problemas do ponto de vista

computacional.

3.2. Modelagem Matematica

A solugdo de problemas de separagdo de varios componentes, fases e estigios ¢
encontrada em solugdes simultdneas ou iterativas de, literalmente, centenas de equagdes. Isto
implica que um numero suficiente de variaveis de projeto é especificado de modo que o numero
de varidveis desconhecidas (saidas) seja exatamente igual ao nimero de equagdes. Quando isto é
feito, um processo de separagdo estd determinado. Se um numero incorreto de varidveis de

projeto € escolhido, solugdes multiplas ou inconsistentes ou nenhuma solugdo sera encontrada.

A presente dificuldade computacional na solugdo de grandes conjuntos de equacdes
freqiientemente ndo lineares ¢ tal que uma escolha criteriosa das varidveis de projeto
freqiientemente melhora obstaculos computacionais. Na pratica, porém, o projeto néo € livre para
escolher a variavel de decisdo com base na conveniéncia computacional. Mais comumente, ele €
confrontado com uma situacio em que a composigdo de alimentagfo, o nimero de estagios, e/ou
especificagbes de produtos sdo fixos e ele deve organizar convenientemente as equagdes para

que elas possam ser resolvidas.

Um método intuitivamente simples, mas operacionalmente complexo, de encontrar a
varidncia no processo, quantidade de variaveis de decisdo, ou ainda, graus de liberdade (Ng), €
enumerar todas as varidveis pertinentes ao processo (Ny) e subtrair dessas o nimero total de

equagdes independentes (Ng) relacionadas as varidveis
Nd = Nv = NE (3.1)

Tipicamente, as varidveis em um processo de separagio podem ser varidveis intensivas
tais como composi¢do, temperatura ou pressdo; variaveis extensivas tais como taxa de fluxo ou
calor transferido; ou parametros de equipamentos tais como o niimero de estagios de equilibrio.

Propriedades fisicas como entalpia ou constante de equilibrio ndo sdo contadas. As variaveis sdo
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relativamente faceis de enumerar, mas para alcancar uma contagem inequivoca de equagdes (Ng)
¢ preciso procurar com cuidado todas as relagdes independentes de acordo com a conservagio de
matéria ¢ energia, as restrigdes de equilibrio de fases, as especificagdes de processo, e

configuragdes de equipamentos.

Se o mimero de varidveis do processo for igual ao nimero de equagdes independentes,
isto €, se o grau de liberdade do processo for igual a zero, para sistemas lineares, a solugio é

unica e pode ndo ser O0tima, para sistemas ndo lineares nada se pode afirmar.

Se o grau de liberdade do processo for positivo, isto é, se o nimero de variaveis do
processo for maior do que o nimero de equagdes independentes deve ser atribuido valores de Ny

variaveis de decisfio para que o problema seja solucionado.

Se o grau de liberdade do processo for negativo, isto €, se 0 nimero de varidveis do
processo for menor do que o nGmero de equacgdes independentes, o sistema estd sobre-

determinado e equagdes devem ser eliminadas para que o problema seja solucionado.

3.2.1. Modelo da Coluna no Estado Estacionario

O calculo preciso de uma coluna de destilago multicomponente requer a determinagdo
rigorosa da temperatura, das vazdes ¢ composigdes das correntes e da taxa de transferéncia de
calor em cada estagio. Esta determinacio € alcancada através da resolugdio do balango material,

do balango de energia e das relagdes de equilibrio para cada estagio.

O desenvolvimento do modelo matematico para uma coluna de destilagio € baseado no
conceito de estagio de equilibrio e as expressdes que o descrevem formam um conjunto de
equacdes basicas: balangos de massa (M), as relagdes de equilibrio (E), o somatério das fragdes

molares (s) e balangos de energia (H), normalmente designadas de equagdes MESH.

Considerando uma coluna de destilagdo com N estagios, numerados de cima para baixo, a
representagfio esquematica de um prato j é mostrada na Figura 3.1. A alimentagio entrando no
estigio j pode ser um liquido, um vapor ou uma mistura de liquido e vapor. O sinal da carga

térmica Q serd negativo se o calor estiver sendo retirado do prato e positivo caso contrario.

37



Capitulo 3- Modelagem Matemdtica e Métodos Numéricos

Ly V;
ﬁ

W ¢ T B

T——

v
Via L;

Figura 3.1 - Esquema de um prato utilizado na modelagem matemaitica da coluna.

Com base naErro! Fonte de referéncia ndo encontrada. Figura 3.1 os balangos sdo

realizados e as equagdes MESH obtidas séo:

Equacdo M - Balango de massa para o componente i no prato j (C equagdes para cada

estagio):
M, =L ;% +Via Vijut F:iza,j _(Lj +U)x -V, +W))y, ;=0 i=12,.,C (3.2)
ji=1.2,.,N
Equagio E - Relagdes de equilibrio de fases (C equagdes para cada estagio):

E ;=y,~K x,;=0 (3.3)

LIS B % |

Equacio s - Somatorio das fragdes molares (uma equagdo para cada estégio):

C
(Sy)j = z Yij — 1,0=0 (3.4)
i=1
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Mo

(sx)j= ) X;—10=0 (3.5)

i=1

Equagio H - Balango de Energia no prato j (Uma equagéo para cada estagio):

H =L -H,, ,+V,,-H, . +F -H. ~(L,+U))-H,,~(V,+W))-H, ;=0 (3.6)

-1 J+l

A determinagdo do nimero de graus de liberdade de uma coluna de destilagdo ¢ realizada
considerando-se 0 esquema apresentado na Figura 3.2. Nessa figura, a vazdo de destilado é
representada pela retirada lateral do estagio 1 (U(1)), enquanto a vazdo de refluxo pela variavel
(L(1)). A vazdo de refluxo é dada pela vazdo (L(1)/ U(1)). A vazdo de vapor (V(1)) indicara se o
condensador € total (V(1)=0,0). A carga térmica do condensador é Q(1) e Q(N) representa a

carga térmica do refervedor. A vazdo do produto de base é dada pela corrente L(N).

Ivm
Fllj——=—="0 Enlligo] = \es==s 1)
w(2)e—2 TT)_"U(”

F(2)———» Estagio2 (— N\ ~—>Q(2)
we) VB U@
Wi «——r> [y Y

F(@) ——— Estagioj —VW—>Q()

Wity <8y Tuo

WiN-D——1 iy N2
F(N-1) | EstagioN-1 —AAN——Q(N-1)
W(N) V(N -E‘“-:')—-"U(N-ﬂ
F(N) Estagio N AN\ ——Q(N)

lL(N)

Figura 3.2 - Esquema de uma cascata de separagiio por estigios.
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A partir das equagdes MESH pode-se obter N(2C+3) equagdes. Analisando a cascata
apresentada na Figura 3.2 temos as seguintes variaveis: xij, yij, Lj, V; e Tj, além das cargas
térmicas do refervedor ¢ condensador. Temos assim, N(2C+3)+2 variaveis ¢ o sistema, dessa
forma, estd indeterminado. O niimero de graus de liberdade do sistema &, portanto, igual a dois,
de modo que tém-se que especificar duas varidveis ou arranjar duas equacdes para tornar o
sistema determinado. Vale salientar que no procedimento acima se admite que as cargas térmicas
nos demais pratos sejam conhecidas, bem como as vazdes de retirada lateral (HENLEY e
SEADER, 1981).

3.3. Métodos Numéricos

3.3.1 Resolu¢io do Modelo no Regime Estacionario

Os simuladores, em geral, necessitam de uma técnica iterativa para encontrar o valor da
variavel desejada com o objetivo de satisfazer o valor desejado para a variavel especificada. O
simulador Aspen Plus utilizado durante o desenvolvimento deste trabalho utiliza o método
“inside-out” para promover essa convergéncia. O item a seguir apresenta uma breve descri¢éo do

método.

3.3.1.1. Método Inside-Out

Nos métodos tradicionais de resolugdo do modelo estacicnario de uma coluna de
destilagfio, ponto de bolha e soma das taxas (SR, do inglés Sum-Rates), a maior porcentagem do
esforco computacional é empregado no calculo dos valores das constantes de equilibrio e
entalpias das fases, liquida e vapor, particularmente quando modelos rigorosos para o célculo das
propriedades termodindmicas (Soave-Redlich-Kwong, Peng-Robinson, Wilson, NRTL,

UNIQUAC) s#o utilizados.
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Em 1974, Boston e Sullivan apresentaram um algoritmo desenvolvido para reduzir de

forma significativa o tempo despendido nos célculos das propriedades termodinidmicas.

Na Figura 3.3 (b), dois modelos para o célculo das propriedades termodindmicas sdo
aplicados: (1) um simples, consistindo em um grupo aproximado de equagdes empiricas,
utilizado freqiientemente para convergir o loop interno e (2) um rigoroso e complexo grupo de

equagdes utilizado a0 menos uma vez no loop externo.

S
Equagges | (Loop Interno)
Mesh
Parametros
Kh
= Modelo T
+ V xl Y: r
Equagoes (;1‘;0 ) T finAms =i
Mesh P Aproximado 4
F = (Loop Externo)
Kt XV, Tr K'
hv, ho | V,L hv, he
Modelo Modelo
Termodinamico Termodinamico
Complexo Complexo
(a) (b)

Figura 3.3 - Incorporagio das correla¢des para o cdlculo das propriedades
termodinimicas dentro de loops de iteracio: (a) Ponto de bolha e Soma das Taxas. (b)
Método inside-out.

As equagdes MESH sdo sempre resolvidas no loop interno com o modelo aproximado.
Os parametros das equagdes empiricas do modelo simples sdo atualizados no loop externo a
partir do modelo rigoroso. A presenga dos loops internos e externos € o que diferencia 0 método
de Boston-Sullivan dos demais e confere a esta classe de métodos a denominagdo de métodos

inside-out.
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Outra diferenga que distingue o método inside-out dos demais € a escolha das variaveis
de itera¢do. Para os métodos do ponto de bolha e soma das taxas as variaveis sdo as composigdes

das fases liquida e vapor (Xij, yij), a temperatura e as vazdes de liquido e vapor de cada estagio
(Tj, Li e Vy).

No método inside-out as variaveis de iterag@o para o loop externo sdo os pardmetros das
equacdes do modelo aproximado para o calculo das propriedades termodindmicas. As variaveis
de iteragdo para o loop interno estdo relacionadas com os fatores de stripping (Si; = (Ki; .V; )/L;)
Este loop utiliza a volatilidade relativa, energia e fatores de stripping para prover estabilidade e

reduzir o tempo de computagéo.

A extensa implementagdo do método inside-out pelo simulador Aspen Plus, em modulos
chamados de RADFRAC e MULTFRAC, inclui:

L Absorgdo, stripping, absorgdio com reboiler, stripping com reboiler, destilagdo

extrativa e destilagdo azeotropica;

2. Sistemas trifasicos;

3. Sistemas com reagéo;

4. Sistemas altamente nfio-ideais que requerem modelos de coeficiente de atividade;
5. Sistemas interligados de unidades de separagao;

6. Presenca de agua livre;

7. Uso da eficiéncia de Murphree para os estagios;

O método inside-out apresenta como vantagem as seguintes caracteristicas apresentadas

durante os célculos iterativos:

L, As volatilidades dos componentes variam bem menos do que as constantes de
equilibrio dos componentes;

2, A entalpia de vaporizagdo varia bem menos do que as entalpias das fases;

3 Os fatores de stripping dos componentes combinam os efeitos da temperatura e

dos fluxos de liquido e vapor em cada estagio.
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3.3.1.2. As modificagdes nas equacies MESH

Assim como nos métodos do ponto de bolha ¢ soma das taxas, o modelo de estagio de
equilibrio é novamente utilizado. De forma adicional as seguintes equagdes para o loop interno

sdo definidas;

K. .

a, , =—= 3.7
Kb,]

S, =K, L 38

b,j - b,j L ( . )
;

R, =1 Y, 3.9
=] 4 — ),
L L (3.9

Wj.
RVj =1+7 (3.10)

J

Onde K, é a constante de equilibrio para um componente hipotético de referéncia ou
componente base, Spj é o fator de stripping para o componente base, Ry ; € o fator de retirada
lateral na fase liquida ¢ Ry, € o fator de retirada lateral na fase vapor. Para os estagios sem
retirada lateral Ry e Ry; se reduzem a 1. As vazdes de vapor e liquido em cada estagio sdo
definidas por:

8
V,=>v, (3.11)

C
L=Y1, (3.12)

onde v;; e l;; sdo as vazdes de vapor e liquido de cada componente em cada estagio. As fragSes

molares nas fases vapor e liquida séo definidas por:
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_Yij
Yij = (3.13)
vV, :
X, by (3.14)
- Lj

Utilizando estas equagdes juntamente com as equagdes MESH, obtemos as seguintes

equacgdes:
Equilibrio de fases:

Vig =Sy b

i=1laC, j=1aN (3.15)

Balanc¢o Material por Componente:
bja =R+, -8, Ry M+ - Sy ) 0 =—fi i=laC, j=laN

(3.16)
Balancgo de energia:

v

H,=h R, -L+h, R, V,~h, ~hy Vi

V. j*l

-k, -F,-0Q =0, j=laN  (3.17)

;—1 j—‘l

onde S, =« -S,

WS

3.3.1.3. Modelo Rigoroso e Complexo para Propriedades Termodiniamicas

O complexo modelo termodinamico pode incluir qualquer tipo de modele inclusive os
baseados nas equacdes de estado (Soave-Redlich-Kwong, Peng-Robinson) € os baseados na
energia livre de Gibbs para predigéo do coeficiente de atividade da fase liquida (Wilson, NRTL,
UNIQUAC). Estes modelos sdo utilizados para gerar os pardmetros do modelo termodindmico
aproximado. Em geral, os modelos termodindmicos rigorosos possuem as seguintes formas:

K, =K P.T.x,y,} (3.18)

l,_]
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h, =h, AP, T,y ,} (3.19)

hy =h AP, T,,x,} (3.20)

3.3.1.4. Modelo Aproximado para Propriedades Termodinimicas

Os modelos aproximados foram desenvolvidos para facilitar o calculo das temperaturas
dos estagios e dos fatores de stripping. Para o componente base a constante de equilibrio pode

ser calculada a partir da equag3o:

BJ'
K, ; =exp(4, ~?) (3.21)

J

A equagfio (3.21) pode ser combinada com a equagfo (3.7). Qualquer componente da
alimentacdo pode ser selecionado como um componente base b, ou de referéncia. O componente
base pode também ser determinado a partir da composi¢io ponderada do vapor usando as

seguintes rela¢des para a constante de equilibrio:
K,, =exp > w,, -1nK.-‘,-J (3.22)

Onde wi; sdo as fungdes ponderadas dadas por:

w, . = Vi |_6an,-,; /G(I/T)J
v ZJ’;'J la Ink; ;/oQ/ T)]

(3.23)

Um unico modelo para Ky, € os valores para a;j sdo obtidos para cada estagio j a partir dos
valores de K;j que por sua vez sdo obtidos a partir do modelo rigoroso. No estigio de topo, o
componente base serd o componente mais leve, enquanto no estagio da base, o componente base
sera o componente mais pesado. As derivadas da equacdo (3.23) sfo obtidas numericamente ou
analiticamente a partir do modelo rigoroso. Para determinar os valores de A; e B; da equagio

(3.21), duas temperaturas devem ser escolhidas para cada estagio. Por exemplo, as temperaturas

45




Capitulo 3- Modelagem Matemdtica e Métodos Numéricos

dos dois estagios adjacentes, j — 1 € j + 1 devem ser escolhidas para este prop6sito. Chamando

estas temperaturas de T1 ¢ T2 e utilizando a equagfo (3.21) em cada estagio, temos:

_ ln(Km /Kyry)

B
11 (3.24)
L, 71,

A=InK,, +B/T, (3.25)

Na presenca de solugdes liquidas altamente ndo-ideais, o modelo rigoroso para o célculo

dos valores de K ¢ dividido em duas partes. Para os componentes individuais, temos:

K=y (@ /E"'iV) (3.26)

Entdo, (@ /¢"V)é utilizado para determinar Ky, ¢ os valores de y;. em cada estagio sio
ajustadas em uma temperatura de referéncia T* para a fragdio molar da fase liquida por uma

funcgio linear:

*
Yiu =a; +bx,

(3.27)
A equago (3.17) € entdo modificada, substituindo a;; por (a;; . ¥i;*), onde:
@i/ i)
TR,
b.j (3.28)

Esta modificagio toma o calculo mais ripido do que quando o mesmo ¢ realizado

utilizando o;; dado pela equagdo (3.2).

3.3.2. Resolucio de Otimiza¢io (Programaciao Quadritica Sequencial - SQP)

O grande objetivo de qualquer engenheiro ou gestor é minimizar o esfor¢o requerido ou

maximizar o beneficio desejado. Desde que o esfor¢o requerido ou beneficio pretendido seja
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traduzido numa equagéo em funcdo de determinadas variaveis de decisdo, a otimizagfio pode ser
definida como um processo de encontrar as condigdes que determinam o méaximo ou minimo

valor da fungdo objetivo.

A aplicagdo de métodos numéricos na resolu¢dio de problemas fisicos de grandes
dimensées torna mais fécil e rdpido a obteng#o da solugdo, considerando a partida, que a solugio
ndo € exata, mas aproxima com um determinado erro maximo conhecido. Existem, diversas
técnicas de otimiza¢do que podem ser aplicadas na resolugdo destes problemas, dependendo do

tipo de problema a resolver.

Uma abordagem possivel para resolucdo de problemas ndo lineares com restrigdes

consiste em aproxima-lo por um problema mais simples, cujas propriedades sdo bem conhecidas.

O método de programacdo quadratica ¢ um método de otimizagdo que envolve uma
funcdio objetivo quadrética e fungdes de restricdes lineares. Quando um problema de otimizagéo
¢ ndo linear, seja na fungdo objetivo, seja nas fungdes de restrigdes, uma possibilidade para
encontrar o ponto 6timo € através da aproximagdo da fungfio objetivo e as funcdes de restri¢des
por fungdes que transformem o problema de programag@io ndo-linear original em um
subproblema de programagio quadratica. A solugdo encontrada para este, serve como estimativa
para a proxima aproximagio, assim o problema inicial ¢ aproximado a um problema simples de

programagdo quadratica.

O algoritmo de uma programagdo quadratica sucessiva pode ser assim resumido:

8 Dado o problema de programagdo ndo-linear,
min f(x)
hix)=0 j=12,..,] (3.29)
g(X)=0k=12,..,K (3.30)

definir a estimativa inicial x,;

2. Aproximar o problema de programagfio ndo-linear por um problema de
programagdo quadratica;

min[Vf(x)]" d + %d?"v2 flx)d (3.31)

hi(x) + [Vhi(x)] d =0 j=12,...,] (3.32)
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g, +[Vg;(x)]) ' d =0 k=12,...K (3.33)
onde d € o vetor de busca, dado por (x;+; - X;)

3. Resolver o problema de programagfio quadratica. Verificar se a tolerdncia foi

alcangada, se ndo, voltar ao passo 2.
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CAPITULO 4:

REGIME ESTACIONARIO

4.1. Introducgio

Neste capitulo sdo apresentados os resultados obtidos a partir de simulagdes no estado

estaciondrio da coluna de destilagio extrativa em estudo.

De acordo com Skogestad (1997), a base para entender a dinidmica e controlar as
especificagdes de uma coluna de destilagéio € ter conhecimento detalhado do seu comportamento
no estado estacionario. Além disso, para iniciar o estudo do comportamento dindmico de
qualquer equipamento, € necessario dispor das condi¢les iniciais, as quais sdo obtidas de

simulagdes no estado estacionario.

Para o conhecimento detalhado do comportamento no estado estacionario da coluna de
destilagdo extrativa, analises de sensibilidade da carga térmica e da pureza do etanol no destilado
da coluna extrativa foram realizadas com relagfio a razdo de refluxo, vazio de destilado, vazio de
alimentagio de solvente ¢ estagios de alimentagio das correntes de solvente e de alimentacdo da
mistura binaria. Durante as simula¢fes, apenas uma das variaveis foi modificada, enquanto as

demais permaneceram constantes.

Uma coluna de destilagdo extrativa é composta de trés segdes: seglo de retificagdo,
extragdo e exaustdo. Para verificar a influéncia que essas segdes tém sobre o processo de
separagdio, uma analise de sensibilidade foi realizada, da carga térmica e da pureza do destilado,

com relagdo ao tamanho destas segdes.

Diferentes otimizagdes foram realizadas neste trabalho, todas baseadas no procedimento
de otimizagfo utilizado por Figueirédo et al. (2011), o qual apresenta um procedimento
sistematico para obtengdio da condi¢fio Otima para colunas de destilagdo extrativa, usando um

simulador de processos (4spen Plus). A otimizagdo alcangada com o procedimento proposto €

45



Capitulo 4 —Regime Estaciondrio

caracterizada pelo fato de nfio ser necesséria a realizagdo de diversas simulagdes, além de levar

em consideragio uma fungio objetivo e as restrigées impostas ao processo.

4.2. Descri¢iio do Processo ¢ Estabelecimento do Procedimento de Simulaciio

Para as simulagdes do processo de destilagio extrativa do sistema etanol-4gua, com
monoetileno glicol como solvente, utilizou-se na montagem do fluxograma do processo (Figura

4.1 ) os seguintes equipamentos, modelos do Aspen Plus e especificagdes:

1. Colunas (Columns): na rotina RadFrac, o modelo strip2 para definir as colunas de
destilagfio, cujas especificagdes encontram-se na Tabela 4.2;

2. Trocadores de Calor (Heat Exchangers): optou-se pela rotina Heater. A
temperatura ¢ a queda de pressio foram fornecidas com um valor de 80° C e -0,1 atm,
respectivamente.

3. Variadores de Presso (Pressure Changers). o modelo Pump, para ambas as
bombas. A condi¢fio de operagdo das bombas foi definida como sendo 3,00 atm de pressdo de

descarga.

A rotina RadFrac, foi utilizada para a modelagem da coluna, pots esta rotina assume que
em cada estdgio o equilibrio entre as fases ¢ estabelecido ¢ utiliza valores especificados para
eficiéncias de pratos. Durante as simula¢des foi usada uma eficiéncia de Murphree igual a 100 %
para todos os pratos, assim como, no refervedor e condensador, que apresentam maior tempo de
residéncia. A pressio em cada prato da coluna, bem como nos outros equipamentos, ¢ mantida

constante.

Embora o sistema apresente caracteristicas de um sistema ideal, para representacéio do
equilibrio entre as fases liquido-vapor utilizou-se uma abordagem do tipo y-¢. O coeficiente de

atividade da fase liquida (y) foi determinado a partir do modelo NRTL.
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RECT1 0\ 0

HEATEX

DISTIL2

Figura 4.1 - Fluxograma do processo de destilagiio extrativa.

A coluna de destilagdo extrativa (Distill) tem a finalidade de produzir o etanol anidro
como produto de topo (ETOH) a partir da mistura original de etanol hidratado (AZEOTROP). Na
coluna de recuperagdo (Distil2) ha a separagdo do solvente da agua, onde a agua sai pelo topo

(H20) da coluna e o solvente é recuperado pela base (EG).

Tabela 4.1 - Especificacdes das correntes de entrada.

Correntes Variavel Especificagdes
Temperatura (°C) 40,00
AZEOTROP Pressdo (atm) 3,00
(corrente da mistura Composig¢do molar etanol 0,85
azeotropica) dgua 0,15
Vazdo molar (kmol/h) 100,00
Temperatura (°C) 40,00
SOLVENT Pressdo (atm) 3,00
(entrada do solvente MEG) — agua 0,0001
MEG 0,9999
Vazdo molar (kmol/h) 90,00

Na pratica, no processo de desidratacdo do etanol, o solvente ¢ recuperado na corrente da
base de coluna de recuperagdo (EG) e reciclado (RECY1) para a coluna extrativa, porém, as

simulagdes do estado estacionario foram realizadas considerando um fluxograma aberto, Figura
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4.1, pois na prética a corrente de fundo da coluna de recuperagdo é armazenada em um tanque

antes de alimentar a coluna extrativa, de modo que a corrente de solvente possa ser manipulada
ao inves de ser alimentada diretamente.

Para a simulagdo do processo estudado, as especificagdes das correntes de entrada e as

condigdes operacionais das colunas foram pré-fixadas baseadas em Figueirédo et al. (2011),
conforme mostram as Tabela 4.1 e Tabela 4.2, respectivamente.

Tabela 4.2 - Especificacdes das condi¢des de operacio das colunas.

Especificagdes Distil 1 Distil 2
(Col. Extrativa) (Col. Recuperagdo)
Numero de estagios 24 15
Razdo de refluxo 0,5 7S
Pressdo no topo (atm) 1,00 0,6
Variagdo de pressdo na coluna (atm) 0,2 0,1
Estagios da Solvente (SOLVENT) 3 Mist.Binéria "
alimentagdo Azeotropo (AZEOTROP) 12 (EG+H20-2)
Vazdo 85,00 135
Destilado Etanol 0,998 0,009
(kmol/hr) Composigéo Agua 929 PPM 0,963
MEG 778 PPM 0,027
Vazdo 105,00 89,5
Bottom Etanol 0,001 -
(kmol/hr) Composigio Agua 0,142 138 PPB
MEG 0,856 1,000
Carga Térmica (MWatt) 2,0500 0,4083

4.2.1. Descri¢do do Procedimento de Otimizagio

Como dito anteriormente, utilizou-se o procedimento de otimizag¢@o sugerido no trabalho
de Figueirédo et al. (2011). Neste procedimento sdo utilizadas a ferramenta de otimizagdo do

Aspen Plus, a Model Analysis Tools/Optimization, ¢ a ferramenta de anélise de sensibilidade, a
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Model Analysis Tools/Sensitivity, de forma que o ponto 6timo viavel fosse alcangado a partir da
manipulagdo das varidveis de decisdio, continuas e inteiras, simultaneamente. As variaveis
continuas sdo implementadas na ferramenta Model Analysis/Optimization, enquanto que as

variaveis inteiras sio implementadas na ferramenta Model Analysis/Sensitivity.

O procedimento de otimizagdo pode ser implementado de acordo com os seguintes
passos:

L. Model Analysis Tools/Optimization/Define: Definir a(s) variavel(s) do fluxograma
proposto a ser usada(s) na fungdo objetivo da otimizagdo;

2 Model Analysis Tools/Optimization /Objective & Constraints: Determinar a
funcdo objetivo e se esta deve ser minimizada ou maximizada, além de adicionar as restrigdes
impostas ao processo estabelecidas na ferramenta Model Analysis Tools/Constraint;

3 Model Analysis Tools/Optimization/Vary: Especificar os limites de variagdes para
cada variavel manipulada;

4, Model Analysis Tools/Constraint/Define: Definir as varidveis do fluxograma
proposto a serem restrigdes da otimizagéo;

i Model Analysis Tools/Constraint/Spec: Definir as especificagdes e tolerdncias
para cada restri¢do do processo.

6. Inserir, através da ferramenta Model Analysis/Sensitivity, as variaveis inteiras a

serem analisadas , bem como a variagéo de valores permitida.

Ao incluir as posi¢des das alimentagdes, que sdo varidveis inteiras, como varidveis a
serem manipuladas na ferramenta Model Analysis Tools/Optimization, a convergéncia da
simulagdo ¢ impossibilitada. Por isso, faz-se o uso simultidneo da ferramenta Model Analysis
Tools/Sensitivity com a Model Analysis Tools/Optimization, a fim de realizar uma andlise de
sensibilidade, determinando assim o valor da fung#io objetivo e os valores 6timos das varidveis
continuas manipuladas do processo para cada combinagéo de posi¢des dos pratos de alimentagdo
do solvente e da mistura azeotropica, e posteriormente selecionando qual combinagédo de pratos

apresenta o melhor resultado.

Realizou-se dois tipos de otimizagdo, inicialmente a otimizagdo do processo de
desidratagdo de etanol anidro, considerando uma fungfio objetivo de custo e posteriormente a
otimizagdo apenas na coluna extrativa com um trocador de calor adicional, considerando uma
funcdo objetivo de taxa de carga térmica, com o intuito de estudar com mais detalhe este tipo de

coluna.
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4.2.1.1. Otimizagfio do Processo de Desidratag¢io do Etanol Anidro

Para otimizar o fluxograma do processo de destila¢do estudado, identificaram-se como

variaveis manipuladas as listadas abaixo, sendo:

1. 05 (cinco) variaveis devido a primeira coluna
1 Razdes de refluxo (RR1);
2 Vazdes molares de destilado (D1);
3. Vazdo molar de solvente (S);
4 Posi¢do da alimentagio da mistura azeotrépica (NFA);
5. Posi¢do da alimentacgéo do solvente (NFS);
2. 03 (trés) variaveis devido a segunda coluna
1. Razdes de refluxo (RR2);
2. Vaz0es molares de destilado (D2);

3. Posigio da alimentagdo da coluna de recuperagdo (NF).

Na defini¢do das varidveis manipulaveis é necessaria a defini¢do da faixa de manipulagéio
destas variaveis, isto €, dos limites inferiores e superiores, além do incremento. Para as variaveis

aqui identificadas, os limites considerados foram conforme mostram as Tabela 4.3 e Tabela 4.4.

Tabela 4.3 - Valores das variaveis manipuladas continuas — Otimizagiio do processo.

Varidveis manipuladas Limite Increrrllento
Inferior Superior Maximo
Razdo de Refluxo da Coluna Extrativa 0,05 10 0,1
Razdo de Refluxo da Coluna de
Recuperacéo 0,35 10 0,05
Vazio de Destilado da Coluna Extrativa 1 150 11
Vazio de Destilado da Coluna de

Recuperagfo 5 20 0,1

Vazdo de Solvente 10 150 0.1
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Tabela 4.4 - Valores das varidveis manipuladas inteiras, estdgios de alimentac¢io —
Otimizacdo do processo.

o i Limite Incremento
Vanaveis manipuladas
Inferior Superior Miximo
Estagio de Alimentag&o de Solvente 4 7 1
Estagio de Alimentacdio do Azeétropo 10 20 1
Estagio de Alimentagédo da Coluna de
Recuperagéo 3 7 1

Sabe-se que para a otimizagdo de um problema, é necessario a formalizagdo deste
problema em linguagem matematica, isto ¢, identificagdo das varidveis de decisfo (varidveis
independentes), funcfo objetivo e restrigdes. Realizou-se uma otimizagdo do processo de
desidratagdo do etanol anidro, considerando uma fun¢fio objetivo de custo que levou em
considera¢do o custo do vapor das duas colunas mais as perdas do solvente pelas correntes de

destilado das colunas. Matematicamente, o problema foi formulado da seguinte forma:
Fungdo objetivo:
Min $ = $Vaport®t@! 4+ $PerdaMES + $PerdalES (4.1)
Foram definidas como restrigdes do fluxograma completo as seguintes variaveis seguidas
de suas respectivas formulagdes matematicas:

1. Paraa primeira coluna, coluna de destilagfio extrativa:

. Fragdo molar do etanol no topo (x&°M):

x§ot > 0,995 4.2)
) Fragdo molar do etanol na base (x§°M):

x§°" < 0,0001 (4.3)
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" Fragdo recuperada de etanol (fr®®™):;

frét°h > 0995 (4.4)

2. Para a segunda coluna, coluna de recuperagio de solvente:

. Fragdo molar de monoetileno glicol na base (xMEC):

xMEG > 0,9999 (4.5)
& Fragdo recuperada de agua (fr“zo):

frH2° > 0,9998 (4.6)

4.2.1.2. Otimizac¢édo da Coluna de Destila¢io Extrativa

Para a otimizag@o da coluna extrativa foi sugerido um fluxograma da coluna com um
trocador de calor para aproveitar o calor da corrente de base, a fim de pré aquecer a corrente de

alimentagdo da mistura azeotropica (Figura 4.2).

> P
n
>—{zzom >

Figura 4.2 - Fluxograma da coluna de destilacdo extrativa.
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Para o trocador de calor foi especificado o tipo casco e tubo com temperatura da corrente

de saida quente (corrente 5) igual a 80°C.

Para o fluxograma estudado nessa parte do trabalho, determinaram-se como variaveis

manipuldveis as listadas abaixo, sendo 3 varidveis continuas e 3 variaveis inteiras:

1. Razgdes de refluxo (RR1);

2. Vazbes molares de destilado (D1);

3. Vazdo molar de solvente (S);

4. Posi¢do da alimentagdo da mistura azeotropica (NFA);
5. Posigdo da alimentacéio do solvente (NFS);

6. Numero total de estagio (Nt).

Apesar do nimero total de estagios ser uma das varidveis manipuladas inteiras, esta
varidvel ndo foi incluida no procedimento de otimizago junto com as varidveis inteiras.
Diferentes arquivos foram criados, pois a mudan¢a no niimero total de pratos também modifica a
numeragdo dos estigios de alimentagdo das correntes. A distribui¢io dos pratos de alimentagdo
foi feita de forma a manter a mesma estética para os trés tamanhos de coluna, conforme Tabela
4.5,

Tabela 4.5 - Valores iniciais das varidveis inteiras.

Nuamero Total de Estagios 24 50 100
Estagio de Alimentagéo do Solvente 4 4 4
Estagio de Alimentagio do Azedtropo 12 25 50

Na defini¢fio das varidveis manipuladas, as faixas de manipulag8io destas variveis, isto €,

os limites inferiores e superiores, foram conforme as Tabela 4.6 ¢ Tabela 4.7.
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Tabela 4.6 - Limites das varidveis manipuladas continuas — Otimizac¢io da Coluna.

L ) Limite
Varidveis manipuladas
Inferior Superior
Razdo de Refluxo 0,1 2.0
Vazio de Destilado 50,0 100,0
Vazdo do Solvente 10,0 250,0

Tabela 4.7 - Valores das varidveis manipuladas inteiras dependendo do niimero total de
estagios — Otimizacio da Coluna.

o . Nuimero Total de Estagios
Variaveis manipuladas Incremento
24 50 100

Estagio de Alimentagéio de Solvente l1as 146 1a8 1

Estagio de Alimentagio do
Azeotropo gale 21a29 42 a58 2

Matematicamente, o problema foi formulado da seguinte forma:

Fungdo objetivo:
. Qr (4.7)
Mm(Dis

Foram definidas como restrigdes para a coluna de destilagio extrativa as seguintes

varidveis com suas respectivas formulagdes matematicas:

. Fragdo molar do etanol no topo (x&°"):

xg°P > 0,995 (4.8)
o Frag&o molar do etano! na base (xg°"):

xgeh < 0,0001 4.9)
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4.3. Resultados e Discusséo

4.3.1. Analise de Sensibilidade

A anélise de sensibilidade no estado estacionério, realizada com o simulador de processos

Aspen Plus, tem como finalidade permitir a avaliagdo do efeito de perturbagdes em variaveis

sobre o processo.

Segundo Ross ef al. (2001), se um determinado grau de liberdade é variado durante a

analise de sensibilidade, admite-se que todos os outros sdo mantidos constantes nos seus

respectivos valores originais ou de estado estaciondrio. A Tabela 4.8 apresenta os valores das

variaveis utilizadas durante a andlise de sensibilidade na condi¢do normal de operagio.

No estudo do estado estaciondrio as andlises de sensibilidade da carga térmica e da

pureza do destilado, com relagdo as varidveis manipuladas continuas ¢ seus respectivos valores,

estdo apresentadas nos graficos a seguir.

Tabela 4.8 — Variaveis utilizadas na analise de sensibilidade e seus respectivos valores.

Variavel Valor Limites
Continuas Inicial Inferior Superior
Vazio de destilado (kmol/hr) 85,00 50,00 150,00
Vazéo de solvente (kmol/hr) 90,00 10,00 150,00
Razio de refluxo 0,50 0,10 2,20
Inteiras
Estagio de Alim. do Solvente 4 3 6
Estagio de Alim. da Mist. Azeotrépica 12 7 19
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A carga térmica aumenta com o aumento das variaveis manipuladas razio de refluxo,

vazdo de destilado e vazdo de solvente segundo Figura 4.3(a), Figura 4.4(a) e Figura 4.5(a),
respectivamente.

A pureza do etanol no destilado aumenta com a razdo de refluxo até certo ponto, apds
este ponto o aumento da recirculagdo aumenta a dilui¢do do solvente prejudicando a separagdo

da mistura azeotrdpica, conforme mostra a Figura 4.3(b);

A pureza do destilado aumenta até o ponto em que a vazio retirada de destilado € igual a
vazdo de entrada de etanol, apés este ponto hd o aumento da retirada de outras espécies

diminuindo a pureza de etanol no destilado (Figura 4.4(b)).

S R |
4,00 1,00 — S
L E 350 E e it
s i g /
< 3,00 > 0,99 / —
S / T /
£ 2,50 — 8 L
| & / s L
| ¥ 2,00 S 0,98
e g8 |
S 1,50 - = |
1,00 0,97 ’_4____ S
o0 05 1 15 2 25 0 05 1 15 2 25
Razdo de Refluxo Razdo de Refluxo

(a)

(b)

Figura 4.3 - Efeito da razdo de refluxo sobre a carga térmica do refervedor (a) e sobre a
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Figura 4.4 - Efeito da vazio de destilado sobre a carga térmica do refervedor (a) e sobre a
pureza no destilado(b).

De acordo com a Figura 4.5(b), o aumento da vazdo de alimentagdo do solvente aumenta
a pureza do destilado, pois hd o aumento da concentragdo de solvente nos pratos da coluna.

Porém o favorecimento do aumento desta concentragdo so € percebido até certo ponto.

3,00 100 ———————— —
- - s
F -] [=]
& £ 0,98 /
3 250 S §
— 0 4
L, 5
(=]
® 1,50 i [
= ® 0,92
3 = /
1,00 0,90 —
0 40 80 120 160 0 40 80 120 160
Vazio de Solvente (kmol/hr) Vazdo de Solvente (kmol/hr)
(a) (b)
Figura 4.5 - Efeito da vazio de solvente sobre a carga térmica do refervedor (a) e sobre a
pureza no destilado(b).
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As andlises de sensibilidade da carga térmica e da pureza do destilado com relagdo as

variaveis manipuladas inteiras estdo apresentadas nos graficos a seguir.

_ 1,774 = 0,9952
| £ u ® 3 e o -~
| 1773 | g 0,9950
s “ & 0,9948
| S1772 | . 3 .
[ .m ’ , T 0,9946
£ d =
51771 . s 0,9944
| 2 0,9942 ey
| 1,770 e
8 @ | £ 0,9940 - @
1,769 . 09938 —
2 3 4 5 6 7 2 3 4 5 6 7
Estagio de Alimentagdo do Solvente _ Estagio de Alimentacdo do Solvente
(a) (b)

Figura 4.6 - Efeito do estdgio de alimentac¢do do solvente sobre a carga térmica do
refervedor (a) e sobre a pureza no destilado (b).
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Estagio de Alimentagdo da Mistura Estsgio de Alimentac3o da Mistura
Azeotrépica Azeotrépica
(a) (b)

Figura 4.7 - Efeito do estigio de alimentagiio da mistura azeotrépica sobre a carga térmica
do refervedor (a) e sobre a pureza no destilado (b).

Na coluna de destilagdo extrativa, o abaixamento do prato de alimentagdo do solvente

diminui o consumo da carga, Figura 4.6(a), devido a diminui¢do da distdncia que o liquido
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percorre para chegar até base da coluna. Por outro lado, o abaixamento do prato de alimentago
da mistura azeotrépica provocou o aumento do consumo da carga térmica, Figura 4.7(a), devido

ao aumento da disténcia que o vapor percorre para chegar ao topo.

As anélises de sensibilidades realizadas com os pratos de alimentagdo também podem ser
interpretadas de uma segunda forma, onde se pode avaliar a influéncia do tamanho das trés
se¢Oes existentes na coluna de destilagdo extrativa na separa¢o da mistura azeotropica etanol-

agua alimentada a coluna.

A variagdo no tamanho das segdes de retificagdo e de extragdo ocorre com a manipulagdo
do estagio de alimentagdo da corrente de solvente, Figura 4.6, enquanto que a variagdo no
tamanho das se¢des de extra¢@o e exaustdo ocorre com a manipulagdo do estagio de alimentagéo

da corrente da mistura azeotrépica, Figura 4.7.

A segunda interpretagdo para estas duas figuras leva a verificagdo de que o aumento da
secdo de extragdo, em detrimento das outras duas seg¢les, é mais favoravel ao processo de

separagdo.

Para complementar essa segunda interpretagdo, realizou-se mais uma andlise de
sensibilidade onde os dois estigios, estagio de alimentagdo de solvente e do azeétropo, sdo
manipulados de forma a se manter a distdncia entre eles constante e avaliar a influéncia das
segdes de retificagdo e exaustdo. A definicdo das combinagdes das posi¢des dos estagios das
correntes alimentadas a coluna segue na Tabela 4.9. Quanto maior o numero da combinagéo,
mais baixa a se¢do de extragdo (de tamanho constante) se localiza e maior é a segdo de

retificagdo e menor a de exaustdo.

Tabela 4.9 — Combinagio dos Estagios de Alimentacdo do Solvente e da Mistura
Azeotrépica.

Numero da Combinagio
I 2 3 4 5
Estagio de Alimentagdo de Solvente 2 3 4 5 6
Estagio de Alimentagdo do Aze6tropo 8 9 10 11 12

Estagio
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Figura 4.8 - Efeito do tamanho das secdes retificaciio e exaustio sobre a fracdo molar de
etanol no destilado.

A partir da Figura 4.8 pode-se observar que o aumento da se¢do de retificagdo é mais

favoravel ao processo de destilagdo extrativa em estudo que o aumento da se¢do de exaustdo

4.3.2. Otimizacéio

4 3.2.1. Otimizac¢do do Processo de Desidratagio de Etanol Anidro.

Como dito anteriormente, a otimizagdo incluindo as posi¢des das alimentagdes das
correntes, que sdo varidveis inteiras, com o uso simultdneo das ferramentas Model Analysis
Tools/Optimization € Model Analysis Tools/Sensitivity do Aspen Plus apresenta a condi¢do 6tima
para cada combinagdo de posi¢des das alimentagdes. E importante salientar que todos os

resultados 6timos sdo calculados em uma unica simulagio realizada.

Apds a aplicagdo do procedimento sistemético de otimizag@o encontrou-se os valores

6timos para as variaveis de projeto do fluxograma estudado (Figura 4.1), conforme Tabela 4.10.

De acordo com a Tabela 4.10 a carga térmica utilizada pela coluna de destilagdo extrativa

representa cerca de 85% do consumo total do fluxograma completo.
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Tabela 4.10 - Valores 6timos das varidveis de projeto e de processo — Otimiza¢do do

Processo.
Conf. Convencional
Variaveis Unidade  Primeira Coluna Segunda Coluna
Estagio de Alimentagio do Solvente - 04 -
Estagio de Alimentacdo do Azeotropo - 16 03
Razdo de refluxo - 0,4367 0,35

Vazio de Alimentagio do Solvente kmol/hr 55,3235 -
Vazio da Corrente de Destilado kmol/hr 85,4237 15,2358
Carga Térmica MWatt 1,7722 03192

Carga Térmica Total MWatt 2.0914
Fungdo Custo $ 5.997.763,48

4.3.2.2. Otimizacéio da Coluna de Destilacio Extrativa

Na otimizacdo da coluna de destilagdo, apesar do nimero total de estagios (trés
possibilidades) ter sido incluido no processo, ele ndo foi incluido entre as varidveis inteiras do
procedimento de Figueirédo et al. (2011), sendo assim foram gerados trés resultados 6timos, uma

para cada possibilidade.

Ap0s a aplicagdo do procedimento sistematico de otimizagio encontrou-se os trés valores

6timos para as variaveis de projeto do fluxograma estudado (Figura 4.2), conforme Tabela 4.11.

Analisando os resultados obtidos, pode-se concluir que os trés resultados obtidos, isto €,
as trés condigdes de operagdes 6timas, do ponto de vista da fungfo objetivo e da carga térmica da
coluna, sdo consideradas semelhantes. Apesar do aumento do numero de pratos, as trés
condi¢Bes Otimas tiveram consumo energético de aproximadamente 1,16 MWatt. Mas qual das

trés condigdes é a melhor para se operar?
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Tabela 4.11 - Valores étimos das varidveis de projeto — Coluna.

e . Numero Total de Estagios
Variaveis de Projeto

24 50 100
Estagio de Alimentagdo. do Solvente 5 4 6
Estagio de Alimentagfio do Azedtropo 16 21 58
Razdo de Refluxo 0,1 0,1 0,1
Vazao de Destilado kmol/hr 85,3830 85,3914 85,4258
Vazio de Solvente kmol/hr 250,00 218,70 191,98
Fungdo Objetivo (Qr/D) MWattkmol  0,011694  0,011702  0,011690
Carga Térmica da Coluna (Qr) MWatt 1,1582 1,1591 1,1584

Em termos econdmicos, a menor coluna teria a vantagem de ter menor custo para sua
confecg¢do e manutengdo, mas sera ela a melhor condi¢io de operagfo? Qual a influéncia que o

niimero total de estdgios da coluna tem sobre a escolha da melhor condigio operacional?

Para tentar responder estas perguntas, foi realizada uma analise de decomposi¢io em
valores singulares para verificar a controlabilidade e os possiveis emparelhamentos das varidveis
controladas e manipuladas em estruturas de controle inferencial, das diferentes situagdes, coluna

com 24, 50 ¢ 100 pratos.

4.3.2.3. Otimizacdo da Coluna de Destilagio Extrativa — Preparacgio para SVD

Foram realizados trés tipos de otimizagdes das colunas extrativas com a mesma fun¢io
objetivo e restrigdes, mas com variaveis manipuladas continuas distintas, conforme Tabela 4.12.
Vale ressaltar que as variaveis inteiras, nimero total de estagios e estagios de alimentaggo, foram

mantidas constantes nos seus respectivos valores iniciais.

Apesar do produto final da coluna de destilado ter sido o mesmo para as trés otimizagdes,
os perfis de temperatura da coluna apresentados apos cada otimizagdio diferenciam-se um do
outro, conforme mostrado nas Figura 4.9(a), Figura 4.10(a) e Figura 4.11(a), para 24, 50 ¢ 100

pratos, respectivamente.
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Tabela 4.12 — Variaveis manipuladas utilizadas nas otimizacdes.

Otimizagéo Variaveis Manipuladas
Otimizagdo 01 Destilado
Otimizagdo 02 Destilado Razdo de Refluxo
Otimizacdo 03 Destilado Razdo de Refluxo Vazdo de Solvente

--=-- Otimi 01 - Dist
---«=-= Otimi 02 - Dist, RR
—=— Otimi 03 - Dist, RR, Solv

~-=- = Otimi 01 - Dist
---w--- Otimi 02 - Dist, RR
—=—— Otimi 03 - Dist, RR, Solv

(T} P—H-I—.-‘\_
5 180 S 0,80 F
= 160 @ o s ey
& I = 0,60
2 140 / i K
'é'a_ 1{2)2 Ty % 0,40
|'E 80 --i"!‘:::tiﬂrr}\'—‘;ﬁ«-u—n*‘“"‘“ *g. 0;20
'S
60 0,00
0 5 10 15 20 25
Estdgio Estagio
(a) (b)
Figura 4.9 — Perfis de Temperatura da Coluna de 24 estigios apos otimizacdes.
- -~ Otimi 01 - Dist -+~ Otimi 01 - Dist
--====- Otimi 02 - Dist, RR ---«=-= Otimi 02 - Dist, RR
—=— Otimi 03 - Dist, RR, Solv —=— Otimi 03 - Dist, RR, Solv
180 - 1,00
T 160 g 0.80
£ 140 S———
2 P 0,60 i ,‘
E 120 PP P i R B _E ! 1‘
[ . [-]
2 100 —E,._ 5 : £ % '0A0 SHRNE—
2 80 |md 8 0,20
1]
60 & 0,00 '«
Estagio Estagio
(a) (b)

Figura 4.10 - Perfis de Temperatura da Coluna de 50 estigios apo6s otimizag¢des.
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! - =~ Otimi 01 - Dist ==~ Otimi 01 - Dist

------- Otimi 02 - Dist, RR -===--- Otimi 02 - Dist, RR

170 . —=—Otimi 03 - Dist, RR, Solv 1,00 —=— Otimi 03 - Dist, RR, Solv

O
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Figura 4.11 - Perfis de Temperatura da Coluna de 100 estdgios apos otimizacdes.

Os diferentes perfis de temperatura obtidos nas otimizagdes sdo em decorréncia das
modificagdes das condigdes de operacdo que as colunas sofrem para que o objetivo desejado seja
alcangado. Devido a estas variagdes, houve também nos perfis de concentragdo do solvente MEG
ao longo da coluna, conforme mostrado nas Figura 4.9(b), Figura 4.10(b) e Figura 4.11(b), para
24, 50 e 100 pratos, respectivamente.

Os valores das condi¢des operacionais 0timas encontrados nas otimizagdes 01, 02 e 03,

dependendo do niimero de pratos podem ser observadas na Tabela 4.13

Virias s3o as op¢des de condigdes operacionais 6timas, em termos de carga térmica
(fun¢do objetivo) mostradas na Tabela 4.13, mas qual a melhor condi¢@o operacional em termos
de controlabilidade? Qual opg¢do é realmente vidvel por na pratica? Um ponto importante a ser
observado nas diferentes otimizagdes € as diferentes concentragdes de solvente, pois esta € uma
variavel de grande importéncia em colunas de destilag@o extrativa, mas qual o melhor nivel de
concentragdo para se trabalhar? O que escolher entre colunas pequenas ou grandes, com baixa

ou alta concentragdo de solvente?
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[

Tabela 4.13 — Valores da condiciio operacional étima.

Condigio Operacional

Numero de Pratos

24 50 100
Vazio de Destilado (kmol/hr)* 85,3757 85,00 85,00
o Raziio de Refluxo 0,70 0,70 0,70
Otimizacgéo 01
Vazio de Solvente (kmol/hr) 80,00 80,00 80,00
Carga Térmica (MWatt) 1,7053 1,6977 1,6976
Vazio de Destilado (kmol/hr)* 85,3320 85,3796 85,4212
Razdo de Refluxo* 0,4296 0,4406 0,3092
Otimizacdo 02
Vazio de Solvente (kmol/hr) 80,00 80,00 80,00
Carga Térmica (MWatt) 1,4549 1,4655 1,3449
Vazdo de Destilado (kmol/hr)* 85,1798 85,3646 85,5033
) Razio de Refluxo* 0,1267 0,2654 0,1956
Otimizagdo 03
Vaziio de Solvente (kmol/hr)* 228,40 114,1321 93,4590
Carga Térmica (MWatt) 1,1756 1,3037 1,2413

* Condig#o(s) operacional(s) manipulada(s) na otimizagio

No capitulo seis serdo realizadas andlises, com auxilio da andlise de decomposi¢io em

valores singulares (SVD), que ajudarfo a responder tais perguntas.

4.4. Conclusao

Neste capitulo foram apresentadas informac¢es necessirias para a realizagfo das

simulag¢des no estado estacionario, bem como os seus resultados.

Para o processo estudado, segundo as analises de sensibilidade, 0 aumento do tamanho da
se¢do extrativa em detrimento das demais segdes € favordvel a separagfio da mistura etanol/agua,
e ainda o aumento da se¢do de retificagdo em detrimento da se¢fo de exaustdo € mais favoravel a

esta separagio que o inverso.

A otimizacfio da taxa de carga térmica de uma coluna de destilagio extrativa a partir da

manipulagdo das variaveis continuas, razo de refluxo, vazéo de destilado e vazido de solvente, e
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também das varidveis inteiras, estigios de alimentagfdio da corrente de solvente e da mistura
bindria, possibilita a manuten¢io do consumo de carga térmica do refervedor apesar do aumento

do tamanho da coluna extrativa.

O processo de otimizagdo com uma (otimizagdo 01), duas (otimizagdo 02) e trés
(otimizagdo 03) varidveis continuas apresentaram diferentes perfis de temperatura para colunas
de mesmo tamanho, trabalhando com as mesmas restrigdes e objetivo, mas com diferentes
condig¢des de operagdo. Ou seja, uma coluna pode operar em diferentes condigdes operacionais e

obter produtos com mesmas especificages.

Os diferentes perfis de temperatura da coluna sfio fruto dos diferentes perfis de
concentragdes de solvente da coluna. Apesar do procedimento de otimizagio indicar tais
condigBes e perfis como sendo 6timos, o procedimento ndo fornece nenhuma indicagdo de qual

condigdo operacional ou perfil é mais favoravel em termos de controlabilidade da coluna.
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CAPITULO 5:

INFLUENCIA DA CONCENTRACAO DE SOLVENTE NO CONTROLE

5.1. Introducio

A maioria das colunas de destilagdo € projetada para fornecer uma especificada separagio
entre dois componentes. Os dois graus de liberdade especificados podem ser a impureza do
componente pesado no destilado e a impureza do componente leve na base. Logo, na operagio e
controle de uma coluna de destilag#o, a estrutura de controle ideal deve medir a composi¢do dos
dois produtos e manipular duas variaveis (ex. vazdo de refluxo e carga térmica) para manter as
especificagdes. Na pratica poucas colunas de destilagdo utilizam esta estrutura ideal. Existem
inimeras razdes praticas para isso. Analisadores de composi¢éo sdo caros e requerem um alto
custo de manutengdio, além de em alguns casos serem inadequados para o controle continuo
online, pois se métodos cromatograficos sdo usados, os analisadores introduzem um atraso na
malha de controle. E valido salientar que muitas vezes é possivel obter um controle satisfatorio

sem a utilizagdo de medidas diretas de composi¢éo.

A temperatura ¢ comumente usada para controlar composi¢do por inferéncia. Sensores de
temperatura sfo baratos e introduzem pequenos atrasos na malhas de controle. Em um sistema
bindrio com pressdo constante, a temperatura estd unicamente relacionada com a composigéo.
Em sistemas multicomponentes isto ndo € verdade, mas a temperatura em locais apropriados da
coluna fornece de forma rapida e precisa informagdes sobre as concentragdes dos componentes
de interesse. Se a temperatura € usada, existe a necessidade de escolher o melhor prato ou os
melhores pratos, nos quais a temperatura deve ser mantida constante. Segundo Luybenm (2006),
o problema vem sendo discutido na literatura da destilacdio a quase meio século e inumeros
métodos foram propostos para esta finalidade. O mais importante é que todos os métodos
propostos utilizam apenas informagdes do estado estaciondrio, logo simuladores de processo,

como o Aspen Plus podem facilmente serem utilizados para realizar os célculos necessarios.
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Para finalizar o estudo no estado estaciondrio, a decomposi¢do em valores singulares da
matriz dos ganhos estacionarios dos sistemas estudados foi utilizada para auxiliar na escolha da
condigéio operacional e dos pratos da tomada de temperatura, além de possiveis estruturas de

controle inferencial do processo estudado.

5.2. Decomposi¢ao em Valores Singulares - SVD

Para as colunas de destilagdo estudadas neste trabalho quatro varidaveis manipuladas
foram consideradas: razéo de refluxo (RR), vazio de destilado (Dist), vazdo de solvente (S) e
carga térmica do refervedor (Qr). Considerando que as composi¢des da corrente de destilado e de
fundo devem ser controladas, duas varidveis manipuladas devem ser determinadas para o
controle destas composi¢des. Assim sendo, sdo possiveis seis combinagdes, duas a duas, entre as
quatro varidveis manipuladas consideradas: vazio de solvente e razdo de refluxo (1), vazdo de
solvente e carga térmica (2), vazio de solvente e vazdo de destilado (3), razéo de refluxo e carga
térmica (4), razdo de refluxo e vazdo de destilado (5) e carga térmica e vazdo de destilado (6).

Deve-se enfatizar que a ordem das variaveis ndo altera os resultados.

Definido qual par de varidveis manipuladas serd utilizada, uma variaggo ¢ feita em uma
das varidveis manipuladas e as variagdes nas temperaturas dos pratos ao longo da coluna sdo
observadas. O mesmo procedimento ¢ repetido para a outra variavel manipulada. Dividindo a
mudanca na temperatura do prato pela mudanga na varidvel manipulada obtemos os ganhos em

malha aberta no estado estacionario entre a temperatura dos pratos e cada varidvel manipulada.

A matriz de ganhos K ¢ formada e possui um numero de linhas que corresponde ao
numero de estagios e duas colunas, correspondente a cada par de varidveis manipuladas. A
matriz K é decomposta em trés matrizes: K = UYV'. As duas colunas da matriz U sdo plotadas
contra o numero de estagios. O prato ou os pratos com as maiores magnitudes de U indicam as
regides da coluna que podem mais facilmente ser controladas. A matriz }’ € uma matriz diagonal
2 x 2 na qual os elementos sfo os valores singulares. A razdo entre o maior € o menor valor
singular é o numero condicional ou de condicionamento, que pode ser utilizado para analisar a
possibilidade da utilizagdo de um controle dual de temperatura. Um alto valor do nimero

condicional é uma indicagdo que o sistema € dificil de ser controlado.
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As andlises de decomposi¢do em valores singulares foram realizadas nas diferentes
otimizagdes realizadas no capitulo anterior (otimizagdo 01, 02 e 03) das colunas com 24, 50 e
100 estdgios a fim de verificar a influéncia que as diferentes concentragdes de solvente ao longo

da coluna tém sobre o controle da coluna extrativa.

A partir de variagdes de mais e menos 10% em torno do ponto de operagdo 6timo, foram
obtidas respostas em malhas abertas. Os ganhos para cada caso foram calculados e estes foram
submetidos a decomposi¢do em valores singulares. O numero condicional para cada
emparelhamento de varidveis pode ser observado nas Tabela 5.1, Tabela 5.2 e Tabela 5.3,

respectivamente para as colunas com 24, 50 e 100 estagios.

As tabelas mostram que, quando a variavel vazdo de solvente € incluida entre as variaveis
manipuladas na andlise SVD, o nimero condicional apresenta um elevado valor para a maioria
dos perfis e pares de varidveis emparelhadas (pares marcados de cinza nas tabelas). Ainda pode-
se observar que colunas com o mesmo numero de estidgios € mesmas variaveis manipuladas
apresentam numero condicional e local de tomada de temperatura distintos dependendo do perfil

de temperatura da coluna, isto €, dependendo da concentragdo de solvente.

Bons valores do numero condicional (valores menores que 30) foram encontrados para os
trés tamanhos de coluna estudados, assim de acordo com os resultados obtidos pelo SVD varias

sd0 as estruturas possiveis para o controle das colunas.

Algumas combinagdes apresentam um nimero condicional elevado e isto indica que as
duas temperaturas indicadas pela decomposigdo em valores singulares ndo sdo independentes,
logo o controle dual de temperatura pode apresentar um baixo desempenho. Vérios foram os
emparelhamentos das variaveis, das diferentes otimizagdes das colunas, que apresentaram um
baixo valor de numero condicional, no entanto apenas trés foram as estruturas de controle
inferencial sugeridas pelo SVD capazes de realizar o controle desejado. Aqui serdo apresentados

os graficos da andlise SVD para a escolha do prato para tomada de temperatura de tais casos.

E essencial manter o balango material da coluna para obter um bom desempenho da
estratégia de controle que venha a ser utilizada. Manter o balango material da coluna ¢ torna-la
insensivel aos disturbios aplicados na vazio de alimentagdo. Assim foram realizadas anélises de

sensibilidade dos perfis de temperatura, concentragdes na fase liquida e fluxo de vapor e liquido
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da coluna para distirbios na vazdo de alimentagdo a fim de verificar a robustez da estrutura de

controle sugerida pelo SVD.

Tabela 5.1 — Valores do niimero condicional em fun¢fio das varidveis emparelhadas. —
Coluna com 24 estagios.

Perfil = _Emparelhamento CN
Variaveis Prato
S 19
RR 14 2.078,13
S 13
Qr 14 423,29
s W 31,89
- Dist 14
Otimizagdo 01
e 19 4,45
Qr 13 ’
RR 14
Dist 13 b
QR 13
Dist 14 ik
S 22
RR 2 2.118,09
S 17
Qr ” 1.568,29
S 18
Ofimizacio 02 Dist 22 i
imizagdo RR 7 o
Qr 17 :
RR 22
Dist 17 i
QR 14
Dist 18 2B,71
S 3
RR 2 3.221,00
S 17
Qr 2 3.308,36
S 17
Dist 2 350,00

Otimizagdo 03 3
. 2 4.
22

QR 3
Dist 18 =1
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Tabela 5.3 — Valores do nimero condicional em fun¢@o das varidveis emparelhadas. —
Coluna com 100 estagios.

Emparelhamento
Pertil Variavel Prato N
S 48
RR 97 122,63
S 48
Qr 97 144,30
S 100
; 9,75
Otimizagédo 01 it 200
RR 88 9.02
Qr 13 ’
RR 48
Dist 90 4,30
QR 48
Dist 90 il
S 53
RR 99 495,43
S 53
Qr 54 178,13
Otimizagdo 02
RR 89 12,62
Qr 53 ’
RR 52
Dist 53 i
QR 53
Dist 54 L322
S 99
RR 99 499,13
S 93
or 99 4.145,27
S 23 142,94
- Dist 99
Otimizagéo 03
RR 88 5.70
Qr 99 ’
RR 96
Dist 93 0
QR 7
Dist 93 102,07
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5.3. Estruturas de Controle

Apesar das iniimeras possibilidades de estruturas de controle inferencial sugerias pela
analise de decomposigio em valores singulares, apenas trés das estruturas circuladas de
vermelho nas Tabela 5.1 ¢ Tabela 5.2 mostraram ser capazes de realizar o controle de

composic¢io desejado. Apenas os resultados destas trés situagdes serdo mostrados a seguir.

5.3.1. Coluna com 24 Estagios

Os resultados da decomposi¢dio em valores singulares apresentados nesta se¢fo sdo
referentes a coluna de 24 estagios com a otimizagdo de trés variaveis manipuladas, vazio de
destilado, razio de refluxo e carga térmica do refervedor, otimizagio que resultou em uma maior

concentrago de solvente ao longo da coluna.

5.3.1.1. Emparelhamento das varidveis;: raziio de refluxo (RR) e carga térmica do
refervedor (QR).

A Figura 5.1 apresenta o resultado da decomposigéio em valores singulares para quando a
razio de refluxo ¢ a carga térmica do refervedor foram admitidas como sendo as possiveis
variaveis manipuladas para o0 controle inferencial da composi¢dio de etanol no destilado e na
base. A partir da Figura 5.1 ¢ possivel perceber que a decomposigio em valores singulares indica
que a temperatura do estagio 22 deve ser controlada por ambas as varidveis carga térmica do
refervedor e razio de refluxo, porém ndo € aconselhdvel, por causa da ago de dois controladores
na mesma varidvel. Sendo assim € possivel controlar a temperatura do estagio 03 a partir da
raziio de refluxo, que é um dos préximos pontos a apresentar os maiores valores de U, ou seja,

maior sensibilidade a variagdes na razdo de refluxo.
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Figura 5.1 — Decomposi¢do em valores singulares da matriz ganho em estado estacionario
para a coluna com perfil 24[3] — Variaveis razio de refluxo (- - -) e carga térmica (__ ).

Para o controle das temperaturas indicadas pela SVD foram utilizadas ferramentas
disponiveis para a coluna de destilagdo (Distil) no simulador Aspen Plus. As ferramentas
utilizadas para que o controle desejado fosse alcangado foram Design Spec e Vary, onde sdo

definidas as varidveis a serem controladas e as variaveis a serem manipuladas, respectivamente.

A Figura 5.2 apresenta resultados dos perfis de temperatura, composi¢do na fase liquida,
e fluxo de vapor e liquido, para quando foi admitida a razdo de refluxo e carga térmica do
refervedor como as varidveis manipuladas para o controle inferencial das concentragdes do
destilado e da base na estrutura de controle dual de temperatura sugerida pelo SVD. Apés a
variagdo de dez por cento (10%), para mais e para menos, na vazdo de alimentagdo da mistura
azeotropica e simultaneamente da vazdo de alimentagdo de solvente, para manter a razdo entre o
fluxo da mistura azeotrdpica e do solvente constante, é possivel perceber que a estrutura sugerida
foi capaz de manter constante a temperaturas dos pratos sugeridos e a ainda manter constantes 0s

perfis de temperatura e composi¢fo, realizando assim o controle desejado das composigdes.
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Figura 5.2 - Sensibilidade dos perfis da coluna a distirbios na vazio de alimentac¢io, com
temperatura do estigio 3 mantida constante pela razido de refluxo e do estigio 22 mantida
constante pela carga térmica — (...) - 10%, (___) condi¢fio normal, (_ _ )+ 10%.

A Tabela 5.4 mostra os novos valores das varidveis de operagdo apds as perturbagdes

realizadas nas vazdes de alimentagdes.

Tabela 5.4 — Valores das varidveis de operaciio — Coluna com 24 estagios e sistema de
controle com a raziio de refluxo controlando a temperatura do estigio 03 e carga térmica
controlando a temperatura do estdgio 22.

Valores para Valores Valores para
Variavel . . .
variagdo de -10% Original variagdo de +10%
Vazio de Destilado (kmol/hr) 76,6619 85,1798 93,6980
Razdo de Refluxo* 0,1257 0,1257 0,1257
Carga Térmica (MWatt)* 1,0578 1,1756 1,2928
*Variaveis Manipuladas
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5.3.1.2. Emparelhamento das varidveis: razio de refluxo (RR) e vazio de destilado (Dist).

A Figura 5.3 apresenta o resultado da decomposi¢dio em valores singulares para quando a
razdo de refluxo e a vazdo de destilado foram admitidas como sendo as possiveis variaveis
manipuladas para o controle inferencial da composigéo de etanol no destilado e na base. A partir
da Figura 5.3 € possivel perceber que a decomposi¢iio em valores singulares indica que a
temperatura do estagio 22 deve ser controlada pela razio de refluxo e que a temperatura do

estagio 17 deve ser controlada vazdo de destilado.

!
j — —~—U1_RR ———— U2_Dist
|06
| 04 L
1 r / \
| 0,2 —%
|
s 0 S -
| 2 02 | e i

-0,4 \‘ 1

0,6 i

-0,8 l

0 5 10 15 20 25
Estdgio

Figura 5.3 — Decomposiciio em valores singulares da matriz ganho em estado estaciondrio
para a coluna com perfil 24[3] — Variaveis razao de refluxo (- - -) e vazio de destilado (__ ).

A Figura 5.4 apresenta resultados dos perfis de temperatura, composigdo na fase liquida,
e fluxo de vapor e liquido, para quando foi admitida a vazdo de destilado e razdo de refluxo
como as varidveis manipuladas para o controle inferencial das concentragdes do destilado e da
base na estrutura de controle dual de temperatura sugerida pelo SVD. Apds a variagdo de dez por
cento (10%), para mais e para menos, na vazdo de alimentagdo da mistura azeotropica e
simultaneamente da vazio de alimentagdo de solvente, para manter a razdo entre o fluxo da
mistura azeotropica e do solvente constante, ¢ possivel perceber que a estrutura sugerida foi
capaz de manter constante a temperaturas dos pratos sugeridos e a ainda manter constantes os

perfis de temperatura e composig¢do, realizando assim o controle desejado das composicdes.
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A Tabela 5.5 mostra os novos valores das varidveis de operagiio apos as perturbagdes

realizadas nas vazdes de alimentagdes.
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Figura 5.4 - Sensibilidade dos perfis da coluna a distirbios na vaziao de alimentacio, com
temperatura do estiagio 17 mantida constante pela vazio de destilado e temperatura do
estagio 22 mantida constante pela razio de refluxo - (...) -10%, (___) condic¢io normal,

C_ ) +10%.

Tabela 5.5 — Valores das varidaveis de operagiio — Coluna com 24 estigios e sistema de
controle com vazio de destilado controlando a temperatura do estigio 17 e a raziio de
refluxo controlando a temperatura do estagio 22.

Valores para Valores Valores para
Variavel ) )
variagdo de -10% Original variagdo de +10%
Vazdo de Destilado (kmol/hr)* 76,6617 85,1798 93,6973
Razdo de Refluxo* 0,1257 0,1257 0,1257
Carga Térmica (MWatt) 1,0579 1,1756 1,2930
*Variaveis Manipuladas
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5.3.2. Coluna com 50 Estagios

Os resultados da decomposi¢do em valores singulares apresentados nesta se¢do sdo
referentes a coluna de 50 estagios com a otimizagdio de apenas uma varidvel manipulada,

otimizagdo que resultou uma menor concentragdo de solvente ao longo da coluna.

5.3.2.1. Emparelhamento das varidveis: vazio de destilado (Dist) e carga térmica do
refervedor (QR).

A Figura 5.5 apresenta o resultado da decomposi¢do em valores singulares quando a
vazdo de destilado e a carga térmica do refervedor foram admitidas como sendo as possiveis
variaveis manipuladas para o controle inferencial da composi¢do. A partir da Figura 5.5 ¢
possivel perceber que a decomposicéo em valores singulares indica que a temperatura do estagio
47 deve ser controlada a partir da vazdo de destilado enquanto que a temperatura do estagio 41

deve ser controlada a partir carga térmica do refervedor.

\ R, o e J2_Dist
0,3

0.2 S e
[ — L A

o1 S— '
| e Y

= 0,1 \
-0,2 \
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-0,4 i
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Figura 5.5 — Decomposi¢iio em valores singulares da matriz ganho em estado estaciondrio
para a coluna com perfil 50 [1] — Varidveis carga térmica (- - -) e vaziio de destilado (__)

A Figura 5.6 apresenta os resultados da anlise de sensibilidade da coluna com os graus

de liberdade vazdo de destilado e carga térmica do refervedor, para distiirbios na vazdo de
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alimentac8o e temperatura dos estagios 41 e 47 controladas pela carga térmica do refervedor e

vazdo de destilado e, respectivamente.

A Figura 5.6 apresenta resultados de quando foi admitida a vazdo de destilado e carga
térmica do refervedor como varidveis manipuladas para o controle inferencial é possivel
perceber que a estrutura de controle dual de temperatura sugerida pelo SVD foi capaz de manter

constante a temperatura dos pratos sugeridos e a ainda manter constante os perfis de temperatura

€ composicdo.
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Figura 5.6 - Sensibilidade dos perfis da coluna a distirbios na vazio de alimentacio, com
temperatura dos estigios 41 e 47 mantidas constantes pela carga térmica do refervedor e
vaziio de destilado, respectivamente— (...) -10%, (__ ) condi¢do normal, (_ __) +10%.

A Tabela 5.6 mostra os novos valores das varidveis de operag@o apds as perturbagdes

realizadas nas vazdes de alimentacdes.
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Tabela 5.6 — Valores das varidveis de operagio — Coluna com 50 estigios e sistema de
controle com vazio de destilado controlando a temperatura do estdgio 47 e a carga térmica
controlando a temperatura do estagio 41.

. Valores para Valores Valores para
Variavel .
variagdo de -10% Original variacdo de +10%
Vazdo de Destilado (kmol/hr)* 76,50 85,00 93,6973
Razdo de Refluxo 0,7009 0,70 0,6999
Carga Térmica (MWatt)* 1,5285 1,6977 1,8672

*Variaveis Manipuladas

5.4. Conclusiao

Apesar da indicagdo da estrutura pelo SVD, varias destas estruturas de controle
inferencial ndo se mostraram capazes de realizar o objetivo de controlar a temperatura do prato e

manter o balan¢o de massa da coluna diante de distirbios nas vazdes de alimentagdo da coluna.

Nenhuma estrutura de controle dual de temperatura foi capaz de realizar o controle das
colunas com 24 estagios e perfis de temperatura obtidos a partir da otimizagdo de uma e duas

variaveis.

Para a coluna com 24 estagios e perfil de temperatura com maior concentragdo de
solvente ao longo da coluna, as duas estruturas de controle dual de temperatura: temperatura do
estagio 3 controlada pela razdo de refluxo e a temperatura do estagio 22 controlada pela carga
térmica do refervedor (1) e temperatura do estagio 17 controlada pela vazdo de destilado e a
temperatura do estagio 22 controlada pela razdo de refluxo (2), foram capazes de controlar as
temperaturas especificadas e manter os perfil de temperatura e composi¢do nos seus respectivos

valores de estado estacionario.

Para a coluna com 50 estagios com perfil de temperatura com menor concentragéo de
solvente ao longo da coluna, a estrutura de controle dual de temperatura, onde a temperatura do

estagio 41 é controlada pela carga térmica do refervedor e a temperatura do estagio 47 €
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controlada pela vazio de destilado, foi capaz de controlar as temperaturas especificadas e manter

os perfil de temperatura e composi¢io nos seus respectivos valores de estado estacionario.

Nenhuma estrutura de controle dual de temperatura foi capaz de realizar o controle das
colunas com 50 estdgios e perfis de temperatura obtidos a partir da otimizagdo de duas e trés

variaveis.

Nenhuma estrutura de controle dual de temperatura foi capaz de realizar o controle das

colunas com 100 estagios independente da concentragdo de solvente ao longo da coluna.

O estudo da controlabilidade das colunas em estudo mostrou que para a menor coluna de
destilagdio extrativa (coluna com 24 estagios) € necessario uma maior concentragdo de solvente
ao longo da coluna, enquanto que para a coluna de tamanho intermedidrio (coluna com 50
estagios) é necessario uma menor concentragdo de solvente ao longo da coluna. Para a maior
coluna (coluna com 100 estagios), independente da concentragdo do solvente, ndo foi possivel

realizar o controle.

A anélise de decomposi¢do em valores singulares (SVD) indicou estruturas de controle
(emparelhamento das varidveis controladas e manipuladas) distintas para colunas de mesmo
tamanho e produzindo o mesmo produto (mesmas restri¢des), mas operando em condigGes
operacionais distintas, isto €, devido aos diferentes perfis de temperatura as varidveis

manipuladas e pratos de tomadas de temperatura diferentes.

Ainda em relag@o aos resultados do SVD, a vazdo de solvente parece ndo ser uma boa
variavel para ser utilizada no controle de composigéo das correntes de produto de uma coluna de
destilacdio extrativa, pois na maioria dos casos em que o solvente estd presente o numero

condicional mostrou-se elevado, indicando pouca robustez da estrutura.
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CAPITULO 6:

CONCLUSOES E SUGESTOES

6.1. Conclusoes do Trabalho

6.1.1. Tamanho das Secdes da Coluna Extrativa

Para o processo estudado, o aumento do tamanho da se¢fo extrativa da coluna favorece a
separagdo da mistura azeotrOpica alimentada a coluna. Isto ocorre devido ao aumento da
quantidade de pratos em que se realiza o processo de extragdo propriamente dito, sendo assim o
aumento da segfo extrativa de qualquer coluna de destilagdo extrativa favorece a separagdo de

mistura azeotropica alimentada a coluna.

Ainda com relag@o ao tamanho das se¢des da coluna, para a separagfio da mistura etanol-
agua estudada, o aumento da se¢do de retificagdo da coluna extrativa ¢ mais favordvel a
separacdo da mistura do que o aumento da se¢do de exaustfio. Esta afirmagéo ndo pode ser
expandida a todos os processos de destilagdo extrativa, uma vez que para outras misturas
azeotropicas os componentes leve, intermedidrio e pesado podem ser obtidos em diferentes

lugares quando comparados ao caso em estudo.

6.1.2. Tamanho da Coluna Extrativa e Concentracio de Solvente na Coluna.

Ap6s o procedimento de otimizagfio, o aumento do nimero de estagios da coluna de
destilagdo extrativa ndo provocou aumento no consumo de carga térmica. A manipulagdo das
variaveis: vazio de solvente, vazio de destilado e razdo de refluxo, além da varia¢do no tamanho
das se¢des que compdem a coluna, acarretam na necessidade de uma menor carga térmica

compensando o aumento da carga térmica provocado pelo aumento do tamanho da coluna.
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Os estudos realizados mostram que em colunas de destilagdo extrativa a concentragdo de
solvente ao longo da coluna tem influéncia em sua controlabilidade. Uma maior concentragio de
solvente € exigida para que o controle de colunas “menores™ possa ser realizado, enquanto que

uma menor concentrag¢do de solvente ¢ exigida no controle de colunas “maiores”.

O aumento do tamanho da coluna extrativa diminui a sensibilidade de colunas ajudando
no controle destas. No entanto este aumento tem um limite, pois o aumento exagerado

impossibilita o controle.

6.1.3. Estrutura de Controle

Considerando que a defini¢do da estrutura de controle de uma coluna de destilagdo
extrativa dependa diretamente do perfil de temperatura, pode-se concluir que a estrutura de
controle de uma coluna depende também de sua condigdo de operagdo. Ou seja, duas colunas de
destilagdo produzindo o mesmo produto podem ter estruturas de controle diferentes se operarem

em condi¢des operacionais distintas.

6.2. Sugestdes Para Trabalhos Futuros

Os estudos realizados nesse trabalho sobre a influéncia do tamanho das se¢des da coluna
extrativa se restringiram a separa¢do de uma mistura pelo processo de destilagdo extrativa
tradicional, onde o solvente utilizado é uma substancia de maior ponto de ebuli¢do em relagdo a
mistura a ser separada. Sabendo-se que o processo de destilagdo extrativa pode ocorrer com o
uso de solventes que tenham diferentes caracteristicas, é interessante saber qual a influéncia do

tamanho das se¢des da coluna sobre uma mistura azeotrépica a partir do uso destes solventes.

A andlise de decomposigdo em valores sugere diferentes estruturas de controle
inferencial. Além da verificagdo da controlabilidade destas estruturas no estado estacionério ¢é

interessante obeservar a controlabilidade em simulagdes dindmicas.

O numero de 24 e 50 estagios pareceu ser um bom limite inferior e superior de estagios

para o tamanho da coluna em estudo. O tamanho ideal da coluna em estudo parece se encontrar
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neste intervalo. Sugere-se que simulagfio e andlises de SVD sejam realizadas com o intuito de se
determinar o tamanho 6timo da coluna do ponto de vista econdmico, do consumo energético ¢ da

controlabilidade.
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