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RESUMO

A destilagdo € um dos processos de separacdo mais importantes € que também, mais
consomem energia em inddstrias quimicas e petroquimicas. Portanto sua operagdo
otimizada é condi¢do sine qua non para viabilidade dos negécios. Além do alto consumo,
em alguns processos ocorre a formacdo de compostos azeotrdpicos que se mantém presentes
na destilacdo; estes se classificam entre homogéneos e heterogéneos. Este trabalho abordou
a otimizacdo do sistema de purificacdo de solvente (trem de destilacio) de uma das
unidades da Braskem, o qual é constituido por duas colunas de destilacdo e um vaso de
flash. A planta onde estd localizado o sistema de purificagdo produz polietilenos de Alta
Densidade (PEAD) e de Ultra Alto peso Molecular (PEUAPM) através da tecnologia
Slurry. A polimerizacdo € realizada em suspensdo de solvente e utiliza reatores do tipo
mistura perfeita (CSTR). A perda de solvente e o consumo de vapor representam 80% do
custo varidvel apds matérias primas da planta de producdo de polietileno de alta densidade
tecnologia slurry da MCI — Mitsubishi Chemical Inc. A otimizacdo das colunas de
destilacdo da Planta PE2 da Braskem utilizando modelo termodindmico de Peng Robinson
através do simulador comercial Aspen Plus demonstrou potencial de economia de 1.200.000

R$/ano.
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ABSTRACT

The distillation is the most important separation process in chemical engineer, on the other
hand it is the highest industry energy consumer. Therefore, optimized operation is essential
to business feasibility. In some process happen the azeotropic moisture is formed that is
hold in the distillation section, they can be classified as homogeneous or heterogeneous.
This work approached the optimization of the Solvent Purification System (distillation
train) from Braskem PE?2 unit who is built up from to two distillation columns and one flash
drum. The PE2 unit who produce High Density Polyethylene and Ultra High Molecular
Weight Polyethylene by slurry process from Mitsubishi Chemical Corporation is localized
in Camacari, Brazil. The polymerization is conduced in a solvent suspension and use
Continuous Stirred Tank Reactor (CSTR) type. The solvent lost and the steam consumer
together the 80% from the variable cost, before raw material, in High Density Polyethylene
and Ultra High Molecular Weight Polyethylene by slurry process from Mitsubishi Chemical
Corporation. The optimization from Braskem PE2 Unit distillation system, using
thermodynamic model Peng Robinson through the Aspen Plus commercial simulator

presented 1.200.000 R$/y.
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1. INTRODUCAO

O avango da utilizagdo de resinas petroquimica em substituicdo a materiais mais
antigos como madeira, vidro e metal tornam necessdria a constante redu¢do dos custos
operacionais da indudstria a fim de manté-la competitiva. Matérias primas e energias
representam mais que 95% do custo de producdo do Polietileno de modo que estes sdo os
insumos prioritdrios nos esforcos de reducdo de custo de processamento. O cendrio instdvel
de petréleo com altos custos de matérias primas devido sua escassez e distribui¢do
geopolitica e a abertura de mercado dos paises emergentes geram uma equagdo apertada
para a rentabilidade da industria petroquimica.

O processo Slurry de produgdo de Polietileno utilizado na planta PE2 da Braskem,
licenciado pela Mitsubishi, tem potencial de producdo de resinas para aplicacdes no
mercado de injecao, sopro, filme, extrusdo e monofilamento. Devido a grande versatilidade
0s processos slurryes se consolidaram na inddstria petroquimica. A base do processo slurry
¢ a reacdo de catalisador Ziegler-Natta ou Phillips em estado sélido com o Eteno em estado
gasoso em suspensao de solvente de alta pureza em estado liquido. A recuperagdo do
solvente apds a reacdo através de uma unidade de separacdo constituida de duas colunas de
destilacdo € necessdria para viabilizar a reutilizagdo do mesmo.

A eficdcia na separacdo, o dominio tecnoldgico, a versatilidade e a facilidade de
controle fazem da destilacdo a operacdo unitdria mais comumente utilizada na separacdo de
correntes de hidrocarbonetos. Nove em cada dez sistemas de separagdo utilizam o equilibrio
liquido-vapor (destilacdo e flash) como base de operacdo unitdria. Apesar de todas as
virtudes a destilagdo € reconhecida como um processo de alto consumo energético devido a
necessidade de alimentacdo de energia ao reboiller e retirada da mesma no condensador.

A boa operacdo das colunas de destilacdo de uma unidade pode ser determinante
para sua sobrevivéncia, por isto é cada vez mais comum a utilizagdo de ferramentas de
otimizag¢do na industria petroquimica. A diversidade de fontes de energia torna este mercado
de energia muito dindmico fazendo necessdria a revisdo da otimizacdo constantemente, dai
nasce o mercado de modelos que representem com alta fidelidade os processos produtivos.
Esta combinacdo de fatores provocou o surgimento de empresas especializadas em
construcdo de softwares de modelagem e simulaciio de processos, dentre elas a Aspen™,
detentora dos softwares Asplen Plus e Hi-sys. A versatilidade do simulador comercial torna
necessario o bom conhecimento da termodinamica dos processos passando desde a sele¢do

do modelo termodinamico até a avaliacdo critica dos resultados das simulacoes.



O cendrio petroquimico competitivo, o alto custo da energia e a difundida utilizacio
da destilacio como operacdo unitiria fazem necessdria a otimizacdo das colunas de
destilacdo da planta PE2 da Braskem utilizando os melhores métodos de otimiza¢do com
base em simuladores comerciais disponiveis no mercado. Este trabalho abordarda a
otimizacdo do sistema de purificacdo de solvente (trem de destilacdo) de uma das unidades
da Braskem, o qual é constituido por duas colunas de destilacdo e um vaso de flash. A
planta onde estd localizado o sistema de purificacdo produz polietilenos de Alta Densidade
(PEAD) e de Ultra Alto peso Molecular (PEUAPM) através da tecnologia Slurry. A
polimerizacdo € realizada em suspensdo de solvente e utiliza reatores do tipo mistura

perfeita (CSTR).



2. OBJETIVO

Este trabalho de mestrado teve como objetivo geral a reducdo do consumo
energético do sistema de purificacdo de solvente de uma das unidades da Braskem, o qual é
constituido por duas colunas de destilacdo e um vaso de flash.

Os objetivos especificos foram:

— Obter um modelo da se¢@o de destilacdo que possibilite realizar simulag¢des fiéis
da planta;

—> Indicar condi¢do de operacdo para redugdo do consumo de vapor ao nivel de

projeto da planta.



3. REVISAO BIBLIOGRAFICA
A realizagdo do estudo requereu conhecimentos especificos em:

» Produgio de polietileno;

Catalise de polimerizagao;

Leis da termodindmica (balan¢o de massa e energia);

Equilibrio liquido vapor (ELV);

Destilacao;

Modelagem;

Simuladores de processo comerciais;

YV V.V V V V VY

Métodos de otimizagao.

3.1 Polietileno

Geralmente, a grande maioria dos polimeros sintéticos é diferente de outros
produtos quimicos tais como: amonia, etileno, benzeno, etc.

Os polimeros sintéticos sao produtos formados pela unido de varias moléculas as
quais diferem no grau de polimeriza¢do ou no peso molecular, e, além disso, eles contém
em maior ou menor quantidade tracos dos produtos quimicos usados, durante o processo
de polimerizacao.

Alguns aditivos sdo acrescentados para melhorar as qualidades do produto final
e, conseqiientemente, diversificar suas aplicacdes.

Devido a dificuldade em caracterizar o PEAD através da descricdo de cada
componente molecular, sdo usualmente testados algumas propriedades fisicas tais como:
Melt Index, densidade e algumas propriedades reoldgicas a fim de se poder especificar o
produto. Com relacdo a estrutura do polietileno é comum descrevé-la em fungdo de trés
fatores: 1) Peso Molecular Médio (grau de polimerizagdo); 2) Grau de cristalinidade; 3)
Distribui¢do de Peso Molecular.

A propriedade de fluir do polietileno fundido € a mais importante sob o ponto de
vista de moldagem (inje¢@o, sopro ou extrusio) e o peso molecular médio é determinante
nesta propriedade, pois com o aumento deste, maior serd a viscosidade do polimero,
dificultando seu fluxo.

Como um indicador da facilidade do fluxo de PEAD, ¢ utilizada a analise de Melt
Index (MI), em g/10min. O MI diminui com o aumento da viscosidade e este aumento

indica um maior peso molecular médio.



Logo, controlar o MI do PEAD significa controlar o peso molecular médio do
PEAD, isto é, regular o comprimento da sua cadeia. Para ser possivel se regular o
comprimento da cadeia do PEAD, sdo usados agentes de transferéncia de cadeia e entre
estes, o principal utilizado na Braskem PE2 é o hidrogénio. Também sdo utilizados
agentes quimicos (Organometalicos) para algumas resinas.

Muitas propriedades do polietileno de alta densidade e a maioria das
propriedades abaixo do ponto de fusdo dependem grandemente da sua cristalinidade, a
qual depende principalmente do nimero de ramificagdes.

Para introduzir ramificagdes na cadeia, € realizada a copolimerizacdo do etileno
com outra alfa olefina, como propeno, buteno-1, etc.

Para indicar o grau de cristalinidade do polimero € analisada sua densidade, uma
vez que tém uma relacdo linear. Quanto menor o nimero de ramificacdes, maior serd a
cristalinidade, devido a facilidade das moléculas de polimero se compactarem, o que
leva o polimero a ter uma densidade maior. Com o aumento do nimero de ramificagdes,
dificulta-se a compactacido das moléculas, formando regides amorfas, diminuindo o grau
de cristalinidade e a densidade.

Em relagdo as propriedades de fluidez do PEAD, a forma de distribuicdo do peso
molecular € significativo, uma vez nas fases dos processos de transformacao, a extrusao
do PEAD apresenta varios fendmenos.

Um desses fendmenos € o chamado fratura por fusdo: ela ocorre na extrusdao
através de uma matriz capilar a altas velocidades de corte, resultando numa superficie de
extrudado irregular e rugosa. Outro fendmeno é o chamado inchamento de matriz ou
efeito BARUS. O diametro do polietileno extrudado é geralmente maior que o didmetro
do capilar da matriz e este provém das propriedades elasticas do polietileno fundido.

O PEAD que possui a caracteristica de alto inchamento na matriz € usado para a
fabricacdo de grandes garrafas, porque no processo de moldagem por sopro a retirada da
forma quente restringe a estabilidade do processo.

Para se conhecer as relagdes entre as estruturas e as propriedades citadas acima,

necessdrias a producdo de uma resina, € importante saber a que fim ela se destina.

3.2 Catalisadores de polimerizacao
A histéria da tecnologia para producdo de PEAD comeca com a inven¢do do

catalisador ZIEGLER e catalisador PHILLIPS.



Mais de quinze anos passaram-se desde o comecgo da produ¢dao de PEAD no mundo,
porém, o chamado processo de primeira geragao possui muitos passos de opera¢do em suas
plantas devido ao uso de catalisadores com baixa atividade. Naqueles processos, era
necessaria a constru¢do de instalacdes complexas e caras para ser possivel remover os
residuos do catalisador no polimero. Para exemplificar a diferenca entre o processo
convencional de ZIEGLER e o processo de segunda geragdao da MCL.

Nos processos de segunda geracdo as quais pertencem o da MCI, SOLVAY,
PHILLIPS e UCC os catalisadores possuem produtividade e atividades altas de forma que
uma baixa concentracdo deste permanece na particula do polimero, tendo desta maneira se
adquirido a possibilidade de retirar do processo as se¢des de remocdao do catalisador
significando uma reducdo dos custos de investimento em mais de 15%.

Com relagdo 2 produtividade do polimero é usado o termo técnico "EFICIENCIA

DO CATALISADOR" (CE) que € definido da seguinte maneira:

Polimero produzido (g)

Catalisador usado (g)

No processo de primeira geracdo o CE médio estd na faixa entre 1.000 e 3.000, por
1sso o polimero descarregado do reator contém mais de 100 ppm de Ti metélico e 200 ppm
de Cl, por outro lado, estes polimeros ndo sdo de cor branca € ndo sdo mais estaveis ao
calor; no processo de moldagem eles apresentam alguns efeitos corrosivos para as maquinas
de transformacdo o que torna dificil a sua aceitacdo no mercado transformador.

No sistema de catalisadores de 3° a 5° geracdes da MCI, o CE dos catalisadores sem
suporte apresenta valores acima de 40.000 representando uma concentracdo de 2,5 ppm de

Tie 5,0 ppm de CI.

3.3 Termodinamica
Na termodinamica hd dois principios que necessitam ser enfatizados:
o O primeiro, chamado principio da conservacdo de energia, diz respeito a
equivaléncia entre transferéncia de trabalho e a transferéncia de calor, como

possiveis formas de interacOes de energia. Este principio é o fundamento da

Primeira Lei da Termodinamica.



o O segundo principio € a inerente irreversibilidade de todos os processos que
ocorrem na natureza. Esta irreversibilidade, ou geracdo de entropia, é o que
impede que o homem extraia o maximo trabalho possivel dos diversos
processos. Este segundo principio € considerado na Segunda Lei da

Termodinamica.

O principio da conservacgdo de energia € estendido para incluir uma ampla variedade
de formas nas quais os sistemas interagem com suas vizinhangas (W e Q).
Quando um sistema fechado é modificado adiabaticamente, o trabalho total

associado com a mudanca de estado € o mesmo para todos os caminhos; Figura 1.

caminho 1 (adiabatico)

caminho 2 (adiabatico

SiStéma | caminho 3 (adiabatico)
Estado 1

Figura 1 — Processo adiabatico.

‘W, (caminho1)=,W, (caminho2 )=, W, (caminho3) = ...

Este trabalho define a variacdo no valor de uma propriedade — Energia total (E).

W, = [8W =AE =E, - E,

Esta equagdo fornece a variacdo na energia de um sistema como um resultado do
trabalho feito por ele ou sobre ele, durante um processo adiabatico.

Expressdo do principio da conservacdo de energia para este processo —> Energia
interna (U).

A energia total, E, inclui energia cinética, energia potencial e outras formas

(movimento e posi¢do de moléculas, estrutura do 4tomo, energia quimica, etc.)



Todas as formas de energia, excluindo a cinética e a potencial, podem ser

englobadas no termo U.
AE=E, —E, =(EC, —EC; )+ (EP, —EP;)+ (U, - U;) (1)

o U — propriedade extensiva;
o EC e EP determinadas por m, V, z, etc.;

o U — associada ao estado termodinamico do sistema;

Figura 2 — Processo nao adiabatico.

W, #W,
Wi =W,
W, #Wp

Como os estados inicial e final sdo os mesmos, o sistema experimenta a mesma

variacdo de energia em cada processo.
E)—E; =-Wy,

E,-E, #-W, }ndo adiabatico
E, -E, #-W; }nfo adiabatico

Assim, introduz-se um termo relativo a energia transferida por interagdes de calor:



Q=(E, —E;)+Wou(E, -E;)=Q-W @)

Balanco de energia para sistemas fechados.

Variacio na q%. de Q%. de energia que entra Q%. de energia que sai
energia contida através da fronteira do através da fronteira do
dentro do sistema|= |sistema por Q e/ou W - | sistema por Q e /ou W
durante AT

ou
Variagio na q%. de Q%. liquida de energia Q%. liquida de energia
energia contida transferida através da transferida  através  da
dentro do sistema|= [fronteira do sistema por Q - | fronteira do sistema por W
durante AT

ou

AEP+AEC+AU =Q—-W 3)

Em qualquer processo de um sistema fechado, a energia do sistema aumenta ou
diminui por uma q%. igual a q%. de energia transferida através de suas fronteiras, ou seja, a
energia transferida através da fronteira é manifestada através da variacdo de uma ou mais

das formas macroscopicas de energia (EC, EP ou U).

3.4 Equilibrio Liquido vapor (ELYV)

Virias técnicas de separagdo tém sido desenvolvidas para sistemas de baixa
volatilidade relativa ou para sistemas que t€m pontos de ebulicdo proximos, e para sistemas
que exibem comportamento azeotropico. Todas essas técnicas especiais sdo baseadas na
diferencas de composi¢ao das fases vapor e liquida, como na destilacdo ordindria. Porém,
essas técnicas contam com alguns mecanismos adicionais que modificam o comportamento

do vapor-liquido dos componentes chaves.



A relagdo entre as composi¢des de um componente em diferente as fases € dada pela
razdo de equilibrio, sendo fun¢do da temperatura, pressao e composi¢cdo da fase liquida.
Outros termos comuns usados para a razdo de equilibrio sdo coeficiente de distribuigdo,

constante de equilibrio, constante-K ou volatilidade. Sendo definida como:

“4)

onde, K € a constante de equilibrio;
yi € a fracdo molar do componente i na fase vapor;

xi € a fracdo molar do componente i na fase liquida.

A volatilidade € uma grandeza que estd relacionada a facilidade de uma substincia
passar da fase liquida a fase vapor

Uma mistura € constituida por dois ou mais compostos quimicos ou elementos.
Podemos ter dois tipos de misturas:

1. Misturas homogéneas (homo = igual) € uma mistura onde no final do processo de

unido de substancias, estas j4 ndo podem ser identificadas como no inicio, tais

substancias sofrem dissolucdo, ou seja, a mistura dessas substancias produz somente

uma fase. Um exemplo é a mistura da 4gua com o dlcool, quando misturadas essas

duas substincias é impossivel distinguir o dlcool da dgua. Quando liquidos formam

misturas homogéneas podem ser chamados de misciveis. Gases sempre formam

misturas homogéneas exceto quando suas densidades forem muito diferentes.

2. Misturas heterogéneas (hetero = diferente) € uma mistura onde no final do

processo de unido de substincias, estas serdo identificadas visualmente, ou seja,

apresenta mais de uma fase

A palavra azedtropo, de origem grega, pode ser traduzida como “aquele que ndo
sofre mudanca ao ferver” (Widagdo e Seader, 1996). Em misturas bindrias, que exibem
comportamento azeotrdpico, existe um ponto em que a composi¢do da fase liquida € igual a
composi¢do da fase vapor, conforme pode ser visualizado na Figura 3. Assim, destilando-se
uma mistura azeotrépica, € impossivel obter produtos com pureza acima da composi¢iao

azeotrdpica.
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Figura 3 — Diagrama X-Y de uma mistura azeotroépica.

Azedtropo € uma mistura de duas ou mais substdncias que, a certa composicao,
possui um ponto de ebulicdo constante e fixo como se fosse uma substancia pura.

Um azeotropo pode ferver a uma temperatura inferior, intermedidria ou superior as
temperaturas dos componentes da mistura. Quando € inferior, chama-se azedtropo de
minimo ponto de ebulicdo ou azedtropo negativo. Quando € superior, azedtropo de maximo
ponto de ebulicdo ou azedtropo positivo.

Outra caracteristica de um azeotropo € que a composicao do liquido azeétropo e do
vapor em equilibrio com tal liquido é a mesma. Por exemplo, se um azedtropo é composto
de duas substancias, A e B, com proporcdes respectivas de 60% e 40%, quando vaporizado
d4 um vapor com os mesmos 60% de A e 40% de B.

Um exemplo comum de azedtropo € a mistura de alcool etilico (95%) / 4dgua. O
ponto de ebulicdo desse azedtropo € de 78,2°C. Compare com os pontos de ebulicdo da dgua

e do dlcool etilico puros, Tabela 1.
Sistemas azeo6tropos apresentam pontos de ebulicdo de minimo ou de méximo,

devido aos desvios em relagdio a lei de Raoult serem positivos ou negativos,

respectivamente. Se nessas duas condi¢Oes forma-se apenas uma simples fase liquida em
equilibrio com a fase vapor, a mistura é azeotropica homogénea (Figura 4). Se o

comportamento de multiplas fases liquidas for exibido na condi¢c@o azeotrépica, o azedtropo
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€ heterogéneo (Figura 5). Neste caso, a composicao da fase vapor € igual a composicao

global das duas (ou mais) fases liquidas (Van Ness et al., 1996).

Tabela 1 — Comparacao dos pontos de ebuliciao do sistema Alcool Etﬂico-[&gua

A . Ponto de
Substincia ebuliciio (°C)
Agua pura 100,0
Alcool etilico puro 78,4

Alcool etilico (95%) / dgua | 78,2

A maior parte dos azedtropos sdo azedtropos de minimo. Substincias imisciveis

formam geralmente aze6tropos de minimo.

Histurn et izt cotn Azs08rops de MRk ishura com azedtropa oe idedms

T i ——

= i my | o= Linta o apor
e L b pasio

Tempér dlra
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oo Eh o ain 0 Y % 2.459 o7s gk ] 1] 2,59 Qi3 IR
A e B C - = n D E P——rl F
Composisio Comgasicho Campasicao 5

Figura 4 — Exemplo de mistura azeotrépica homogénea.

Na Figura 4, existem diagramas T-xy de trés misturas bindrias. O grafico a esquerda
¢ de uma mistura ideal de A e B, sem formacdo de azedtropo, com as linhas de liquido e
vapor saturados variando desde a temperatura de ebulicao de A, a mais baixa, até a de B, a
mais alta. O gréafico central € de uma mistura binaria de C e D que forma um azedtropo de
minimo. Veja que a temperatura no azeétropo é menor do que as temperaturas de ebulicao
de C e de D quando puros. O grafico a direita ¢ de uma mistura bindria E e F que forma um

azedtropo de miximo. A temperatura no azedtropo € maior do que as temperaturas de

ebuli¢do de E e F quando puros.
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Figura 5 — Exemplo de mistura azeotrdopica heterogénea, sistema n-Butanol e

Agua.

O desvio em relagdo a Lei de Raoult ndo € suficiente para provocar a ocorréncia de
um azedtropo. Os pontos de ebulicdo dos componentes puros devem estar suficientemente
préximos para que haja a possibilidade de ocorréncia de uma temperatura de maximo ou de
minimo. Os componentes que tem ebulicdes proximas, com pequenos desvios em relacdo a
idealidade, podem formar aze6tropo, enquanto outros compostos, que formam solucdes
muito pouco ideais, ndo podem apresentar azeotropismo em virtude de grande diferenca
entre seus pontos de ebulicdo. Os azedtropos sdo raros com substancias cujos pontos de
ebuli¢do diferem em mais de 30°C.

Quando os pontos de ebulicio de dois ou mais componentes de uma solu¢do nao-
ideal estdo relativamente proximos, o processo de destilacdo convencional torna-se invidvel.
Com a formacdo de azedtropos, separar uma mistura pelo processo de destilacdo
convencional € impossivel. Na tentativa de separar misturas azeotrdpicas, a primeira
alternativa que deve ser investigada € a separacdo através de variacdo de pressdo dentro da
coluna (Fien e Liu, 1994). Caso a mistura azeotrdpica seja insensivel quando submetida a
mudancgas de pressdo, ou mesmo se esta é uma alternativa economicamente invidvel, entao,

€ necessdria a adicao de um componente adicional.

3.5 Destilacao
Depois de muitas previsdes contrarias ao longo dos anos, destilacio permanece
sendo o método de separacdo mais importante na inddstria quimica e petroquimica. A
literatura diante de tal fato se refere a destilagdo como sendo “o processo de separagdo em

relac@o ao qual todos os outros devem ser comparados” (Kister, 1997; Kunesh et al.,1995).
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De acordo com Humphrey (1995), até 1995 somente nos Estados Unidos (USA)
existiam cerca de 40.000 colunas de destilagdo em operagdo, as quais respondiam por mais
de 90 % dos processos de separagao e investimento da ordem de MMUS$S$ 8.109.

Segundo Soave e Feliu (2002), os refervedores das colunas de destilacio consomem
mais 50 % da energia envolvida nos processos de troca térmica de uma planta e sdo
responsaveis por cerca de 3 % da energia total consumida nos USA.

Apesar de sua maturidade tecnoldgica, a diversidade de misturas, especificacdes e
configuragdes encontradas na industria quimica tornam a destilagdo um problema especifico
para cada situacdo. Talvez por esta razdo, o nimero de publicacdes sobre colunas de
destilacdo mantém-se elevado.

Se por um lado a destilagdo estd sempre entre maiores os consumidores de energia
das industrias quimica e petroquimica, por outro, devido a simplicidade e eficiéncia na
separacdo, € o processo mais amplamente utilizado. Dessa forma, a otimizacdo energética
da destilacdo apresenta um impacto significativo sobre o consumo de combustivel, bem
como sobre o meio ambiente. A reducdo de um consumo energético de um processo de
separacdo pode ser obtida através da integracdo energética das correntes do processo,
otimizacdo das condi¢des operacionais e/ou implementacdo de novas configuracdes.

Os processos de separacao atingem os seus objetivos mediante a criagdo de duas ou
mais zonas coexistentes e que tém diferencas na temperatura, na pressao, na composi¢ao ou
no estado da fase. Cada espécie molecular pertencente a mistura que se quer separar reagird
de maneira singular as diferentes vizinhangas oferecidas por estas zonas. Por isso, quando o
sistema evolui para o equilibrio, cada espécie terd uma concentracdo diferente em cada
zona, e isto leva a uma separagao entre elas.

A destilacdo baseia-se na diferenca de volatilidade dos componentes a serem
separados. Porém, a ocorréncia de azedtropos (homogéneo e heterogéneo) adiciona algumas
dificuldades para a separagdo, pelo fato das fases liquida e vapor, apresentarem a mesma
composi¢do. A separagdo destas misturas ndo € possivel por meio da destilacdao
convencional e normalmente elas sdo separadas por destilacdo extrativa ou destilagdo
azeotropica. Convencionalmente, em ambos os processos citados, a alimentagdo da coluna
representa uma mistura no ponto azeotrépico ou proximo a ele e um componente externo é
adicionado de modo a possibilitar a separacgao.

A destilag@o azeotrdpica € um processo muito conhecido e difundido, tendo o seu

inicio por volta dos anos 20. Tradicionalmente, na destilacdo azeotrdpica é adicionado um
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componente, chamado agente de arraste, cuja finalidade ¢ formar um novo aze6tropo com
um dos componentes inicialmente presentes na mistura. Também € importante que o0 novo
azedtropo formado seja heterogéneo, ou seja, é necessdrio que sob determinada condigdo,
haja a formagdo de duas fases liquidas. Este novo azeétropo formado é removido como
produto de topo ou de base, dependendo do tipo do azedtropo (de minimo ou de méximo),
enquanto que o outro componente puro é removido na extremidade oposta. A utilizacdo de
uma segunda coluna se faz necessdria para proceder com a recuperacao do agente de arraste,
o qual retorna a coluna azeotropica. Conforme a descri¢do acima, o processo de destilagdo
azeotrdpica € caracterizado pela adicio de um componente externo, pela formacgdo de novo
azeotropo e pela formacao de duas fases liquidas.

Entretanto, em algumas situacOes, ndo se observa a presenca de azedtropo na
corrente de alimentacdo, mas sim uma mistura que tem potencial para formar ponto
azeotrépico ao longo da coluna. Neste caso especifico o agente de arraste estd presente na

propria corrente de alimentagdo.

3.6 Modelagem matematica de colunas de destilacao

A base para a modelagem de colunas de destilacdo em estado estaciondrio € regida
pela primeira lei da termodindmica, ou seja, pela conservacdo da massa e energia. As
equagdes de balangco de massa e energia sdo a base de toda a modelagem.

A segunda lei da termodinamica serd a base da direcdo, reversibilidade, do processo
de destilacdo. Observasse-a que a destilacdo requer uma operagdo no sentido natural das
coisas, ou seja, € o homem trabalhando no sentido contrario a natureza.

Para a modelagem dindmica entra a varidvel tempo de modo que as equacdes
algébricas do modelo estaciondrio devem ser vistas de modo diferencial.

As principais areas de aplicacdo de um modelo matemético de uma coluna de
destilacdo sao:

» Otimizag@o econdmica de colunas existentes;
» Projeto de novas colunas;

» Sistemas de controle por computador.

Nas duas primeiras aplicacdes, um modelo estitico da coluna, isto é, um conjunto de
equagdes que calculem seu comportamento em regime permanente pode ser usado. Na

terceira aplicacdo podemos usar um modelo estdtico, um modelo dinamico ou ambos.
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O uso de um modelo estatico permite prover informacdes a operacao sobre quais os
tipos de alteracdes devem ser feitas, por exemplo, na razdo de refluxo e na vazao de um dos
produtos quando houver mudancgas nas condi¢des da alimenta¢do (Moura 1974).

A resolugdo de problemas envolvendo colunas de destilacdo que operam com mais
de dois componentes se tornam tediosos devido ao nimero de equagdes a serem resolvidas
simultaneamente. Essas equacdes, algébricas no caso de modelo no regime estaciondrio e,
algébrico-diferenciais no caso de modelo no regime transiente, sdo provenientes dos
balancos de massa, energia e relagdes de equilibrio, para cada prato. Infelizmente, essas
equacgdes sdo altamente ndo-lineares e interage fortemente uma com as outras. Dessa forma,
a utilizacdo de computadores € a maneira mais vidvel de resolver esse tipo de problema.

O desenvolvimento do modelo resultante para uma coluna de destilacio € realizado
assumindo que as fases, liquido e vapor, estdo em equilibrio termodindmico. O esquema de
um prato, utilizado no desenvolvimento do modelo, é mostrado na Figura 6. A alimentacdo
entrando no estagio j pode ser um liquido, um vapor ou uma mistura de liquido mais vapor.
O sinal da carga térmica Q serd negativo se o calor estiver sendo retirado do prato e positivo

caso contrario.

LJ*I Vj
 —
W;
—_— ] Prato j ——+Q ou -Q;
F
U;
—
Vj+ | v Lj

Figura 6 — Esquema de um prato usado na modelagem matematica de colunas.

As expressdes que descrevem o modelo matematico para uma coluna de destilacdo,
formam um conjunto de equagdes bdsicas: balancos de massa (M), as relacdes de equilibrio
(E), o somatorio das fragdes molares (S) e balangos de energia (H). Estas equacdes sdo
normalmente designadas de equacdes MESH (Henley e Seader, 1981). Com base na Figura

7 os balancos sdo realizados e as equacdes obtidas sdo:
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(M) Balanco de massa para o componente i no prato j (C equacées por estagios)

M. .=L +V.

. .. .. - - — 5
i =L J+l'y1,J+l+FjZi,j (Lj+Uj)xi’j (Vj+Wj)yl.’j 0 )

(E) Relacoes de equilibrio (C equacdes por estagio)

E. .=y. .—k. x. .= (6)
lv] l»,] l’.] l’.]
(S) Somatorio das fracoes (1 equacao por estagio)
C
S).= . .—1.0=0
®y); lzlyw )
C
S).= x. .—1.0=0
60, 5
(H) Balanco de energia no prato j (1 equacao por estagio)
H.=L. H;..+V. Hy.,+Fz .-(L.+U.)H, .-(V.+W.)H_, .=0
j =L Vi g E Gy UpHy (VWA
(®)

A partir das equacdes MESH obtém-se N(2C + 3) equacdes. Analisando a cascata
apresentada na Figura 4 t€ém-se as seguintes variaveis: xi,j, yi,j, Lj, Vj e T}, além das cargas
térmicas do refervedor e condensador. Temos assim, N(2C + 3) + 2 varidveis e o sistema
dessa forma estd indeterminado. Significa que o grau de liberdade do sistema é igual a dois,
de modo que teremos de especificar duas varidveis ou arranjar duas equagdes para tornar o
sistema determinado. Vale salientar que, neste caso, admite-se que as cargas térmicas nos
demais pratos sdo conhecidas, bem como as vazdes de retirada lateral.

Uma grande variedade de procedimentos para resolucdo das equacdes MESH tém
sido publicada na literatura. As primeiras propostas, Lewis-Matherson em 1932 e Thiele-
Geddes em 1933, resultaram no procedimento cldssico de resolver as equagdes estdgio por

estdgio. Ambos os métodos foram desenvolvidos para resolver, principalmente, problemas
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com uma Unica alimentacdo e com o ki,j independente da composi¢dao. No caso do método
de Lewis-Matherson, era especificados o prato de alimentacdo, a razdo de refluxo e as
especificagdes de topo e base. O objetivo principal era determinar o nimero de estdgios
necessdrios para alcancar a separa¢do. No método de Thiele-Geddes, o niimero de estdgio, o
prato de alimentagdo, o refluxo e o fluxo de destilado eram especificados e o objetivo era
determinar as composicdes de topo e base. O dois métodos eram utilizados de forma

analitica, ou seja, todos os célculos eram realizados manualmente.

4
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Figura 7 — Esquema de uma cascata de separacao por estagios.

Com o advento dos computadores os métodos acima mencionados foram
implementados computacionalmente, entretanto, mostraram-se instaveis na resolucdo de

diversos problemas. Esse fato fez com que novos métodos fossem desenvolvidos e dentre os
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mais importantes podemos citar: Correcdo Simultanea (SC), Ponto de Bolha (BP) e Sum-
Rates (SR).

O método BP € de facil implementagdo computacional e resolve a maioria dos
problemas. Entretanto, apresenta como inconveniente a pouca op¢do em termos das duas
varidveis a serem especificadas (normalmente o refluxo e a vazao de destilado). O método
SC € muito mais abrangente em termos de opg¢des (pode-se especificar refluxo, composi¢ao
de estdgio, temperatura de estdgio, vazao de estdgio, etc) e por isso mesmo € o adotado pela

maioria dos simuladores comerciais.

3.7 Simuladores Aspen™

A Aspentech € uma empresa fornecedora de pacote de tecnologia de informagdo que
inclui sistemas de banco de dados de processo, orcamento de projetos e simulador de
processos. Aspen™ & a marca registrada do simulador de processos da Aspentech mais
utilizado no mundo. Dentro do pacote do Aspen™ compreende o Aspen Properties, o
Aspen Plus, o Aspen Dynamic, o Aspen Utilites € o Aspen B-Jac.

O Aspen Plus € o simulador de processos estatico capaz de realizar modelagem de
processos com ampla utiliza¢do na Industrial do Petréleo e Petroquimica. O banco de dados
para as operagdes unitdrias utilizando hidrocarbonetos abrange praticamente todas as
combinacdes possiveis de um processo industrial, por este motivo a sua grande utiliza¢do no
ramo industrial mais rico do mundo.

Para este trabalho serdo utilizadas basicamente as operacdes unitarias de trocadores
de calor, colunas de destilacdo e vasos de flash para um sistema de hidrocarbonetos a baixa
pressao, menor que S bar.

A titulo de simplificacdo foram selecionados somente os hidrocarbonetos com
numero de carbono dentro da faixa Cz2 a Cs2. A simplificacdo pode ser realizada devida os
isdbmeros de mesmo nimero de carbono ter comportamento idéntico para equilibrio liquido-
vapor e os componentes mais pesados que Cz* tem volatilidade tao baixa que podem ser
representados pelo Csz, alem disso o Aspen Plus possui somente alcanos com até 32

carbonos.

- Low Boiller (LB) = Corte C; a Cs;
- N-Hexano (NHX) - Corte Cs a C7;
- High Boiller (HB) - Corte Cg a Cis;
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- Grease and wash (GW) = Corte Cj6 a Cso.

Foi escolhido o modelo termodindmico Peng-Robinson (PR) por se tratar de um
sistema contendo apenas hidrocarbonetos a baixa pressdo submetidos a ELV. Para esta
caracterizacdo, condicdo de processo e tipo de operacao unitdria o modelo mais adequado é
justamente o de Peng-Robinson.

Devido ao nivel de separacdo requerida e a precisdo necessdria a implementagao
industrial é imprescindivel a selecdo de um método rigoroso para projeto das colunas de

destilacdo. O método selecionado € o RadFrac do Aspen Plus.

3.8 Otimizacao de custo operacional

A otimizag¢do nas industrias de processos quimicos infere a se¢do de equipamentos e
as condi¢des de operacdo para a producdo de um determinado material de modo que o
beneficio seja méiximo. Isto pode interpretar-se como a producdo maxima de uma
determinada substincia para um desembolso dado de capital ou como a inversdo minima
para uma producdo especificada. O primeiro caso € um problema matemético de estimagdo
dos valores apropriados de um conjunto de varidveis para maximizar uma varidvel
dependente, enquanto que o segundo caso pode considerar-se um de localizacdo de um
valor minimo. Contudo, com respeito ao beneficio, ambos os tipos de problemas sdo de
maximo, e sua solucao se realiza mediante um balango econdmico entre os custos do capital
e de operacdo. A otimizacdo de processos arrecada beneficios tais como: rendimento de
produto valioso, reducdo do consumo energético, aumento do intervalo entre paradas,
reducdo de rejeito, etc. (Edgar e Himmelblau, 2001).

Exemplos de areas de aplicagdo sdo:

o Gerenciamento: elaboracao de rotas de distribuicao;

o Projeto: dimensionamento de equipamentos;

o Operagao: defini¢do de condic¢do operacional.
Para realizar uma otimizacao, é necessario que haja um estudo do comportamento do

problema, ou seja, fazer todo um levantamento das varidveis existentes no processo para

que, em seguida, sejam implementados um modelo de projeto e uma fungdo objetivo, FO,
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(com ou sem restri¢des), podendo assim, aplicar uma técnica de otimiza¢cao matematica para
se determinar a solucdo 6tima do problema.

O modelo matemadtico sugerido deve partir do levantamento das varidveis e dados
empiricos do problema. Modelar torna-se valioso porque € uma abstracao e ajuda a evitar
experimentacdes e observacodes repetitivas. No desenvolvimento de um modelo, o usudrio
deve decidir quais fatores sdo relevantes e como o modelo deve ser complexo. Por exemplo,
para modelar um problema € importante levantar as seguintes questoes:

o O processo deve ser modelado em um nivel macroscopico ou microscopico e

qual nivel de esforco deve ser requerido para uma ou outra aproximagao?

o O processo pode ser descrito adequadamente usando principios de quimica e

fisica?

o Qual € a exatidao desejada do modelo e como sua exatidao influencia seu uso

final?

o Quais medidas estdo disponiveis e quais dados estdao dispostos para verificacao

do modelo?

o O processo € atualmente composto do menor, subsistemas mais simples que sao

analisados mais facilmente?

As respostas destas questdes dependem do uso do modelo. Tanto que o modelo do
processo torna-se mais complexo, a otimizacao envolvendo o modelo, usualmente, torna-se
mais dificil.

A formulacdo da funcdo objetivo € um dos passos cruciais na aplicacdo de
otimizacdo de um problema prético. Ela exige a capacidade de traduzir uma indicacdo
verbal ou conceito do objetivo desejado em termos matematicos. Em industrias de processos
quimicos, a funcdo objetivo é freqiientemente expressada em unidades de moeda corrente
porque o objetivo da empresa é minimizar custos ou maximizar lucros sujeito a uma
variedade de restri¢des. Problemas envolvendo fungdes objetivo multiplas, que sdo de
interesse em diversos campos, foram discutidos por Chankong e Haimes (1983), Carlsson e
Kochetkov (1983), Zeleny (1982), e Hansen (1983).

No minimo, a func¢io objetivo é constituida de duas varidveis: uma independente, a
ser manipulada; e uma dependente, a ser otimizada. Geralmente sdo estabelecidos limites
(restricdes) que impedem as varidveis de atingirem valores indesejdveis durante a

otimizagdo. Um exemplo € quando had necessidade de maximizar o lucro. Apds
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implementacdo do modelo matematico, faz-se uma diferenca entre os custos de venda e os
custos despesas, formando assim uma equacdo que representa o lucro em func¢do de uma
varidvel do processo, onde para se otimizar, é necessaria aplicacdo de uma técnica de
otimizacao.

As técnicas de otimizacdo dispdem de modelos analiticos e numéricos. O primeiro
caso trata-se geralmente de um modelo mais simples, onde, por técnicas diferenciais
analiticas, encontramos o 6timo da funcdo. No segundo caso, geralmente h4 ocorréncia de
equacoes dificeis de solucionar analiticamente, exigindo assim, uma ferramenta numérica
ou computacional. No entanto, a maioria dos processos quimicos envolve formas nao linear
de equacgdes, nos quais a ado¢do de métodos numéricos e computacionais torna-se
indispensavel.

O método Programacgdo Quadrética Seqiiencial (SQP) € o algoritmo de programacdo
ndo-linear Quasi-Newton. Ele pode convergir célculos de balango, igualdades e
inegualdades de restri¢cdes simultaneamente com o problema de otimizacdo. O método SQP
usualmente converge em poucas iteracdes, mas requer derivadas numéricas para todas as
decisdes e varidveis distribuidas a cada iteracao.

O método SQP implementado no Aspen inclui uma caracteristica: os célculos de
balanco podem ser parcialmente convergidos usando o método de Wegstein, a cada iteragao
de otimizacdo e durante a linha de buscas. Isso usualmente estabiliza a convergéncia e pode

reduzir o numero global de iteracdes.
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4. ESTUDO DE CASO
Este trabalho abordard a otimizacdo do sistema de purificacdo de solvente (trem de
destilacdo) da unidade PE2 da Braskem localizada em Camagari. A selecdo do tema foi

motivada pelo alto custo de consumo de vapor utilizado na se¢ao de destilagao.

4.1 Breve Descritivo do Processo de Polimerizacao

O processo de produgdo de Polietilenos de Alta Densidade (PEAD) e de Ultra Alto
peso Molecular (PEUAPM) através da tecnologia Slurry licenciado pela Mitsubishi €
baseado na polimerizagdo do Eteno a PEAD ou PEUAPM utilizando catalisador Ziegler-
Natta de primeira e quinta geracdo de Titanio suportado em Cloreto de Magnésio ou
catalisador Phillips de Cromo suportado em Silica. Sua base € a polimerizacio de
coordenacdo em suspensdo de solvente realizada em dois reatores do tipo CSTR em
configura¢do paralelo ou série que diferencia os produtos monomodais dos bimodais. A
planta pode produzir produtos homopolimero, polimerizacio somente com Eteno, ou
copolimero através a copolimerizagdo de Eteno e Propeno, Buteno-1 ou Hexeno-1. A Figura
8 apresenta Diagrama de bloco do processo de producio de PEAD e UTEC® da planta
Braskem PE2.

Preparagéo do
catalisador

Purificagdo do
produto

Materias primas Polimerizagéo Produto final

Purificagéo do
Solvente

Reciclo de solvente

Figura 8 — Diagrama de bloco do processo de producio de PEAD e UTEC®.

O controle de reacdo, e por conseqiiéncia a qualidade dos produtos, € realizado

através da composicdo de Eteno, Hidrogénio e Buteno-lda fase géis do reator, da
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temperatura de reacdo, da atividade catalitica, do rendimento catalitico, de modo que a
cinética de reacdo torna-se trifasica.

O UTEC € a marca registrada do PEUAPM produzido pela Braskem na unidade PE-
2 localizada em Camacari - BA.

A unidade da PE2 € composta de uma area de purificagdo de matérias-prima dotada
de operacgdes unitdrias de desidratacdo, absor¢ao de oxigenados e conversdao de Acetileno a
Eteno. Esta drea visa o abatimento de impurezas que podem afetar significativamente a
atividade do sistema catalitico.

Existe também uma drea de preparacdo de catalisador que visa preparar os aditivos
catalisador e co-catalisador.

Os aditivos diluidos ou em suspensdo de solvente e as matérias primas purificadas
sdo alimentados aos dois reatores CSTR que podem operar em série ou paralelo. Ao reator
também ¢é alimentado solvente que tem a funcio de servir como meio condutor dos gases
reagentes ao catalisador sélido, alem de ser dispersante do calor da reacdo altamente
exotérmica. Nestes reatores ocorre a reagdo de polimerizacdo produzindo PEAD ou
PEUAPM a depender do catalisador e condi¢des de operacdo utilizadas. O polimero
formado em suspensdo de solvente forma a lama caracteristica.

A lama oriunda dos reatores € alimentada a secdo de separacdo do polimero,
passando inicialmente por um vaso de expansdo para dessolubilizacdo dos gases ndo
reagidos, para em seguida ser alimentada a uma centrifuga que separa uma fracdo do
solvente do polimero formando o “bolo” de polimero imido.

O “bolo” ¢ entdo alimentado a uma bateria de trés secadores em série aquecidos com
nitrogénio para secagem complementar reduzindo assim o teor de solvente residual do
polimero a 300 ppm.

O polimero purificado € direcionado a area de acabamento onde podera ser
granulado, aditivado, peneirado e embalado conforme estratégia de cada grade.

O solvente separado do polimero é parcialmente reciclado aos reatores e o residual é
direcionado a sec¢do de purificacio e recuperacdo de solvente. Esta corrente ¢ denominada
de solvente “sujo” por conter aditivos e catalisador residuais, oligdbmeros e matérias primas
ndo reagidas. O solvente “sujo” residual ¢ entdo alimentado ao vaso pulmao de alimentagdo
da area de purificacdo de solvente. Esta fracdo deve ser pelo menos 20% do solvente total,

afim garantir a baixa concentra¢ido de impurezas no sistema reacional.
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A drea de recuperagdo de solvente é composta de uma coluna primdria de destilacio
de solvente onde pelo topo € separada a corrente de LB (low boiller) ndo condensédvel na
fase gis do tambor de refluxo. A fase liquida do tambor de refluxo é composta basicamente
de solvente destilado, solvente “limpo”, enquanto o fundo desta coluna ¢ alimentado a um
vaso de flash para separacdo de GW (Grease and wash).

A corrente gasosa efluente do tambor de flash composta por solvente mais HB (high
boiller) é alimentada a coluna destiladora secundéria. Pelo fundo da coluna de destilagao
secundaria ¢ retirado o HB (high boiller) e pelo topo ¢ recuperado o solvente “limpo”.

As correntes de solvente destilado das duas colunas de destilacdo sdo unificadas e
alimentadas a um reator de hidrogenacdo de insaturados (olefinas) em fase liquida com
catalisador de palddio. Apds a hidrogenacao a corrente de solvente € resfriada, desidratada e
bombeada para entdo estar novamente em condi¢des de alimentacio a planta. Esta corrente

4 chamada de solvente “limpo”.

4.2 Descricao detalhada da secao de purificacido de solvente
A drea de purificacdo de solvente é composta por um sistema de duas colunas de
destilacdo e um vaso de flash, visando separar a corrente de solvente “sujo” em solvente
“limpo”, LB, HB e GW utilizando energia elétrica (azul), vapor (verde) e &4gua de

resfriamento (amarelo). A Figura 9 apresenta o fluxograma de processo da purificacdo.

SOLVENTE LB
- @ @
SOLVENTE
"LIMPO”
HB
Gw

Figura 9 — Secio de purificacao da planta de polimerizacao.
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A coluna de destilacdo priméria (T151) separa o solvente contaminado com LB pelo
topo, enquanto a corrente de fundo contendo GW, HB e solvente € alimentada ao tambor de
flash V133. O LB (incondensavel) € separado do solvente pelo controle de pressio do
tambor de refluxo (V151) da T151 para o sistema de VR para recuperacdo do solvente desta
corrente.

O sistema de VR alimenta o VEC que é composto por trocadores de calor em
aluminio resfriados por nitrogénio liquido a temperatura de até — 50 °C para condensag¢do de
até 97,5% do solvente presente. Os gases ndo condensaveis, C4’, € 0 solvente residual sdo
entdo enviados a tocha do sistema de flare da planta representando perda de insumos. O
solvente C¢ recuperado € enviado de volta a carga da destilacio consumindo novamente
energia, ou seja, o sistema de VEC recupera o solvente porem tem gera custo energético
sendo interessante minimizar o seu uso.

O solvente purificado no V151, denominado solvente “limpo”, ¢ enviado a se¢do de
hidrogenacdo catalitica em leito fixo de Palddio a 120°C e 4,5 bar para redugdo do teor de
insaturados, olefinas, no solvente. As olefinas sdo agentes terminadores de cadeia e
geradores de ramificacdo na molécula do polietileno alterando sua qualidade.

A corrente Hidrogenada € entdo enviada aos leitos fixo de peneira molecular a base
de silica tipo 4A e 13 X para remog¢do de umidade e oxigenados. A presenca de umidade e
oxigenados reduz drasticamente a atividade catalitica da reacdo de polimeriza¢do. A
corrente € entdo pressurizada a 30 Bar por bomba centrifuga de alta capacidade para ser
utilizada por todos os usudrios da planta, esta corrente purificada e pressurizada pronta para
uso é chamada de CC3.

O controle da coluna T151 visa recuperar o maximo de Cs no topo garantindo um
minimo de 10% de Ce no fundo para manter a fluidez da corrente de GW que tem alto ponto
de fusdo e por conseqiiéncia dificil transporte.

A T151 utiliza SM-15, vapor de 15 Bar, no reboiller P153 e gera SM-1, vapor de 1
Bar, no condensador P155. EE, Energia elétrica, é usada nos motores das bombas de
alimentagdo, circulagdo for¢ada do P153, refluxo e retirada de destilado.

A corrente de fundo da T151 contendo C¢* é enviada ao tambor de flash continuo
agitado V133 passando antes pelo pré-aquecedor P135. O tambor de flash V133 separa pelo
vapor uma corrente Ce.12, solvente com HB, para envio a destiladora secundaria T131. A

corrente contendo Cs" de fundo € enviada ao sistema de produgdo de GW.
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O controle do tambor de flash V133 visa recuperar o maximo de solvente da
corrente de GW enviando-o para a destiladora secundéria T131 a fim de ser recuperado.

A sec¢ao de flash do V133 consome SM-15, vapor de 15 Bar, no P135, serpentinas
do V133 e camisas das linhas de transferéncia de GW, e EE, energia elétrica, no agitador do
V133.

A corrente do topo do tambor de flash V133 € alimentada a destiladora secundéria
T131 que separa pelo fundo o subproduto HB, high boiller. O HB é uma corrente de
pesados na faixa Ce20 concentrada em Cg.12 de baixo valor comercial. A perda de solvente
por esta corrente significa degradacdo de valor de N-hexano (insumo caro) a HB
(subproduto de baixo valor comercial).

A T131 separa pelo topo somente Cs.7 sendo a contaminagdo desta corrente com Cg*
prejudicial a reagdo. O Cg é o componente chave pesado para controle da coluna. Esta
corrente € enviada ao tambor de refluxo da destiladora primdria T151 causando uma
perturbacdo positiva porem oscilatéria no comportamento da coluna, uma atengdo especial
deve ser dada a esta corrente e sua estabilidade é condi¢cdo primadria para a estabilidade da
TI51.

O controle da destiladora secundéria T131 € fundamental a boa operacdo da planta,
pois é nesta se¢cdo o maior risco de contaminagdo do solvente com pesados, Cs*. A boa
combinacdo de razdo de refluxo, pressdao e temperatura devem ser controladas com rigor
evitando contaminagdo da corrente de solvente e/ou perda de solvente para o HB.

O sistema da T131 consome SM-15, vapor de 15 Bar, no reboiller P133, AGR, dgua
de resfriamento, no condensador P131 e EE, energia elétrica, nas bombas de refluxo e
destilado.

A corrente de fundo do tambor de flash V133 € enviada ao tambor de flash de
remogio de Cq da corrente de pesados V135. E uma operacio de flash para recuperacio e
solvente da corrente de baixo valor comercial de GW, cera. O solvente recuperado pelo topo
¢ enviado ao sistema VEC proporcionando a recuperacdo do solvente porem com custo
energético alto por isso a recuperacdo do solvente no primeiro tambor de flash €
interessante.

O sistema de recuperacao de solvente do GW V135 consome SM4, vapor de 4 Bar,

na serpentina do V135 e nos encamisamentos das linhas.
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4.3 Otimizacao

A proposta visa reduzir os custos operacionais da drea de purificacdo de solvente,
onde os gastos com energia e perda de solvente nos produtos GW, HB e LB oneram o custo
de producdo. Conforme citado anteriormente, o trabalho tem por objetivo otimizar a
operacdo das duas colunas de destilacio e do tambor de flash tendo como resultado

recomendacdes de condi¢cdes de operacdo e investimentos necessdrios a obtencdo dos

melhores resultados.

A darea de purificagdo de solvente visa garantir solvente com qualidade para
reutilizacdo na drea de polimerizacdo. Seu objetivo € realizar a purificacdo do solvente

utilizando o menor consumo de energia, recuperando os subprodutos com qualidade

comercial e minimizando as perdas de solvente para os subprodutos e sistema de flare.

Conforme apresentado na Figura 10, os insumos do sistema de purificacido sio das

seguintes formas:

Elétrica: Motores elétricos;

Vapor: Reboiler e Pré-aquecedores de carga;

Agua de resfriamento: Condensadores de colunas de destilagio.

Energia Vapor Agua
elétrica 15 kgf/cm2| | resfriamento
Solente DESTILACAO
sujo

Solvente
"Limpo"

LB HB

GW

Figura 10 — Diagrama de bloco macro do processo de purificacao.

Os subprodutos sdo:

o LB (Low Boiler): Corrente de hidrocarbonetos com fragdo concentrada em Cs;

o HB (High Boiler): Corrente de hidrocarbonetos com fracao concentrada entre Cg

a Cia;

o GW (Grease and wash): Corrente de hidrocarbonetos com fracdo concentrada

entre Ci6 a Caa.
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As perdas de solvente para o flare sdo:

o Controle de pressdo do V-151 para o flare;

o Controle de pressdo do V-131 para o flare;

o Falha de vedacdes em vélvulas de seguranga e controle de pressao;

o Emissdes fugitivas de solvente para atmosfera.

A equagdo de custo horério da destilacdo em base hora é:

Custo(R$) = ConsumoEnergia(R$) + PerdaSolvente(R$) + PerdaFlard RS) 9)

O custo unitdrio de destilagao de uma tonelada de solvente é:

CustoUnit(RS$/t) = CustoHora(R$/ h) / C arg Alim entacdo(t / h) (10)

A otimizacdo da drea de destilacdo reduzird o custo unitario de purificagdo do
solvente a0 minimo atendendo as restricdes intrinsecas da planta como carga, pressdo,
temperatura, vazao entre outros. O objetivo desta otimizacdo € apenas indicar a melhor
condi¢do de operacdo para o hardware atual existente na planta PE2 da Braskem em

Camacari.

4.4 Descricao do problema
O alto custo de vapor da unidade PE2 torna necessario esforcos no sentido de
reducdo do consumo deste insumo e 0 maior consumidor da planta, 80% do total, € a secdo
de destilacdo. Atualmente a destilacdo opera em condi¢des confortdveis de especificacdo o

que indica uma oportunidade de ganhos com redu¢ao de consumo energético.

Consumo atual (destilagdo a 22 t/h de NHX) = 0,40 t de vapor / t de NHX
Consumo Projeto (destilagcdo a 26 t/h de NHX) = 0,32 t de vapor / t de NHX
Limite termodindmico (AHyapor/ AHcs) = 0,15 t de vapor / t de NHX

Delta de consumo = 0,08 t vapor / t de NHX
Preco do vapor, base Dez/08 = 100 R$/t
Razdo de destilacdao = 1,5 t NHX/ t PE
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Producdo de PE = 100 kt PE / ano
Impacto financeiro = 1.200.000 R$ / ano

O desvio entre o consumo especifico atual e o dado de projeto indica um alto

potencial de ganhos financeiro motivando a realizacao do estudo.

4.5 Modelagem
E de conhecimento publico a dificuldade de convergéncia de unidades integradas no
Aspen Plus devido ao grande nimero de equacdes. Em geral as simulagdes ndo conseguem
convergir ou apresentam longos tempos de simulacdo quando sistemas complexos como
colunas de destilacdo e reciclos sdo simulados integrados. Normalmente o balanco material
nao fecha a ndo € possivel concluir a simulacdo com éxito. Por exemplo, um sistema com

duas colunas de destilacdo em série conforme a Figura 11 tem dificuldades de convergéncia.

< (5]
[o] 0] i
(6]
2]
%
= .
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(] [

Figura 11 — Exemplo de fluxograma do Aspen.

Nao foram encontradas publicacdes com sugestdes de melhorias na elaboracdo dos

flow sheet do Apen Plus. Diante da dificuldade elaborou-se uma metodologia que pode ser
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inovadora de elaboracdo de flow sheet no Aspen Plus que facilita sua convergéncia gerando
maior éxito e velocidade nas simulagdes. O descritivo da metodologia segue no fluxograma

apresentado na Figura 12.

Desenhar o fluxograma de
processo da unidade a ser > Dividir a unidade em suas
simulada com suas operagoes unitaria

correntes de projeto

Elaborar flow sheet para
©®—» cada uma das operagoes
unitarias individualmente

Inserir as correntes de
processo e simular cada
operagao unitaria
individualmente

| Interligar os flow sheet um
aum

Representa o
projeto?

Representa o
projeto?

Interligar os reciclos um a
um

Representa o
projeto?

Realizar testes com dados
de planta atual

Iniciar processo de
otimizacao da planta

Representa a
planta?

Figura 12 — Metodologia para elaboracao de fluxogramas no Aspen.

Para o sistema em estudo foi realizada a sequéncia como indicado no fluxograma da Figura
12:
1. Pré-selecionado o modelo termodindmico como sendo Peng Robinson por se tratar
de um sistema contendo basicamente hidrocarbonetos e operado a baixa pressao, P <
5 Bar.
2. Dividido o fluxograma em 4 partes sendo:
a. Subsistema da T151 - Conforme Figura 13
b. Subsistema da T131 - Conforme Figura 14
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c. Subsistema da V135
d. Subsistema da V133
3. Realizado espelhamento individualmente de cada subsistema contra os dados de
processo fornecidos pela Mitsubishi Chemical Ink. Ratificado o modelo de Peng
Robinson como sendo adequado.
4. Interligados os subsistemas na seguinte ordem => T1512>V133->V135->T131 com
todos os reciclos abertos. Realizado espelhamento com dados de projeto.
5. Interligado o reciclo do V131 para o V151. Realizado novo espelhamento, conforme

Figura 15.

‘ DESENHO ESQUEMATICO DO SISTEMA DA T151 (Destiladora de solvente) ‘
P155 ~

> ¢
©.

LCV132 B131

V151 4)
T151 T153

o) P oo
FCV122 Fc122 Q Q LCV122 Fly25
B151 B155

V143LS

V133AB

BRASKEM - UNPO - PE2
DESENHO - Esquema da T151
DATA - 10/07/08

AUTOR - Rodrigo Albuquerque
ESCALA - Sem escala

TIPO - PFD

B153 FC135AB FCV135AB

Figura 13 — Fluxograma da secio da destiladora primaria.

A metodologia criada pode ser inovadora e tem importancia académica crucial no
desenvolvimento de simuladores de sistemas complexos podendo ser utilizado por todos os
interessados.

Adotada a estratégia de divisdo do sistema em estudo em outros pequenos
subsistemas a fim de obter mais facilmente a convergéncia de cada operacao unitaria.

o Destiladora primaria (T-151) e vaso de flash (V133) = A destiladora primaria

opera com pressao do tambor de refluxo entre 4,3 e 4,5 kgf/cm2g tendo a fungao

de destilar N-hexano no topo e uma mistura de C6+ no fundo. O vaso de flash
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opera com 2,5 kgf/cm2 e 150°C com a funcdo de recuperar o N-hexano de
corrente de residuo do fundo da destiladora priméria.

o Destiladora secundaria (T-131) > A destiladora secunddria opera com pressao
do tambor de refluxo entre 2,0 e 2,2 kgf/cm2g tendo a funcdo de destilar N-

hexano no topo e uma mistura de C8+ no fundo.

‘ DESENHO ESQUEMATICO DO SISTEMA DA T131 (Destiladora de solvente)
P131
\
T131
@0
FCV136  Fl136
PCV131 P133
V133AB
LCV133 TO16/17 BRASKEM - UNPO — PE2

B133 DESENHO - Esquema da T131
DATA - 10/07/08
AUTOR — Rodrigo Albuquerque
ESCALA - Sem escala
TIPO - PFD

Figura 14 — Fluxograma da secio da destiladora secundaria.

O fluxo real de processo foi atendido de forma conceitual para cada subsistema e os
resultados obtidos em cada um deles foram compativeis com o esperado pelo projeto da
planta da Mitsubishi. Apds convergéncia os subsistemas foram unificados sem reciclos
mantendo convergéncia para entdo, finalmente, ser modelada a secdo de destilagdo
conforme projeto da planta.

O espelhamento com o projeto apresentou resultados préximos ao esperado em
termos de composi¢do e balanco energético. O proximo passo € calcular e especificar o
desvio aceitavel para aprovacdo do modelo. O principal critério de aceitagdo € a garantia de
concentracdo de C8+ no solvente purificado menor que 0,1% em massa. A Figura 15

apresenta o flow sheet do Aspen Plus representativo da unidade em estudo.
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Figura 15 — Fluxograma da purificacdo implementado no Aspen™.

O sistema converge para a condicdo de carga e de operagdo das colunas conforme
realidade garantindo especificacdo do solvente N-hexano purificado, Tabela 2, extraida do
flow sheet do Aspen Plus onde a o teor de Cg no solvente purificado atingiu 0,02%,

atendendo a especificacdo de < 0,10%.
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Tabela 2 — Resultados em Aspen plus para a simulacao de projeto.

SIMULACAO PROJETO CARGA | SOLVENTE HB GW
Temperatura °C 50 130 135 120
Pressio kgf/cm? 6,0 6,0 3.4 1,8
Fracdo de Vapor 0 0 0 0
Vazdo Molar kmol/h 346,506 344,96 0,49 0,772
Vazdo Méssica kg/h 30000 29717,882 50 207,67
Vazio Volumétrica cm?/h 46,501 53,549 0,086 0,287
Entalpia MMkcal/h -16,059 -14,475 -0,023 -0,085
Fracdo massica

ETENO 0,00000 0,00000 [  0,00000| 0,00000
GW 0,00500 0,00000 [  0,00000| 0,77300
NHX 0,99300 0,99977| 0,43500| 0,14900
N-OCTANO 0,00100 0,00023 | 0,50800| 0,00400
N-C12H26 0,00000 0,00000 [  0,04000| 0,00300
N-C14H30 0,00000 0,00000 [  0,00900| 0,00200
N-C16H34 0,00000 0,00000 |  0,00400| 0,00400
N-C18H38 0,00000 0,00000( 0,00200| 0,00400
N-C20H42 0,00000 0,00000 0,00100| 0,00500
N-C22H46 0,00000 0,00000 [  0,00000| 0,00500
N-C24H50 0,00000 0,00000 [  0,00000| 0,00500
N-C26H54 0,00000 0,00000 [  0,00000| 0,04700

Com estes resultados o modelo foi considerado aprovado para as condi¢des de

projeto da Planta.

Para avaliacao do espelhamento do modelo com as condig¢des reais da planta foram

consideradas duas comparacdes sendo:

- Comparagao de composi¢ao

—> Comparagao de perfil de temperatura

Foram atribuidas as mesmas condi¢des de operagdo de pressdo e vazao da planta real

ao simulador para realizar as comparacdes de saidas de temperatura e composi¢ao.

Avaliagdo da composi¢do = Para avaliar a composi¢ao os componentes tiveram que

tabela 3.
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ser abertos com mais detalhes, ou seja, foi necessdrio determinar via cromatografia e via

simulador as concentragdes dos componentes um a um em numero de carbonos conforme



Tabela 3 — Composiciao de carga real versus simulada

CONCENTRACAO MASSICA REAL - cromatografia (%) SIMULADOR (%) DESVIO (%)

C5 0,2 0,2 0,0%
C6 84,2 84,6 0,5%
C7 15,6 14,9 -4,5%
C8 0,0 0,3 2053,2%
C9 0,0 0,0 0,0%
C10 0,0 0,0 0,0%
C11 0,0 0,0 0,0%
C12 0,0 0,0 0,0%
TOTAL 100,00 100,00

O confronto entre os dados gerados pelo simulador e as andlises cromatograficas
mostraram forte aderéncia de modo que o simulador foi aprovado.

Na tabela 4 segue os dados de andlises cromatogréficas para os dois modos distintos
de operacdo da planta, a partir destas composi¢des serd possivel determinar a melhor

condic¢do de operagdo para cada modo.
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Tabela 4 — Composicao de carga real atual

COMPOSICAO DE CARGA (Fracao massica)
Produto PEAD UTEC
Vazio (t/h) 22,0 25,0
T (°C) 50 50
Estado fisico Liquido Liquido

C2 0,000009 0,000008

C4 0,000487 0,000080

C5 0,001876 0,001901

C6 0,829529 0,840483

Cc7 0,153778 0,155841

C8 0,004498 0,000533
C10 0,000403 0,000064
Cl1 0,000231 0,000234
C12 0,000164 0,000029
Cl4 0,000149 0,000014
C16 0,000149 0,000014
C18 0,000149 0,000014
C20 0,000149 0,000014
C22 0,000149 0,000014
C24 0,000149 0,000014
C26 0,001493 0,000137
C32+ 0,006637 0,000609

Foram avaliadas onze temperaturas das colunas de destilacdo priméria e secundaria,
porem uma dela, tambor de refluxo da T131, apresentava indicagdo falsa de modo que foi
possivel comparar dez pontos.

Dos dez pontos avaliados nove ficaram dentro da aceitabilidade de 10% de erro,
ocasionando um indice de assertividade de 90% que foi considerado aprovado. Os dados

comparativos seguem na Tabela 5.
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Tabela 5 - Comparacao entre os dados reais e simulados.

T151
Real (°C) Simulador (°C) Delta (°C) Desvio
V151-Tambor de refluxo 123,5 129,1 -5,6 -4.5%
Topo 125,3 134,0 -8,8 -7,0%
Prato 22 130,6 134,5 -3,9 -3,0%
Prato 11 130,6 134,7 -4,2 -3,2%
Fundo 132,3 135,8 -3,5 -2,7%
T131
Real (°C) Simulador (°C) Delta (°C) Desvio
V131-Tambor de refluxo 47,3 111,8 -64,5
Topo 102,6 112,6 -10,0 -9,8%
Prato 30 106,4 1154 -9,0 -8,4%
Prato 23 107,4 117,0 -9,6 -8,9%
Prato 11 106,9 125,9 -19,0 -17,8%
Fundo 158,7 186,6 -28,0 -17,6%

Apesar dos bons resultados o modelo ainda pode ser melhorado com a realizacdo de

alguns ajustes na coluna destiladora secunddria.

Com estes resultados o modelo foi considerado fiel e o primeiro objetivo cumprido,

que era obter um modelo da sec¢do de destilacdo que possibilitasse realizar simulacdes fieis

da planta.

4.6 Simulacoes

Para atender o segundo objetivo de sugerir uma condicdo mais econdmica de

operacdo foram simuladas dezoito condi¢des variando carga da destilagcdo, razdo de refluxo

e distribui¢do de cargas entre as colunas primadrias e secundérias conforme Tabela 6.
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Tabela 6 — Variacio de carga da alimentacio, raziao de refluxo e distribuicio de cargas.

TESTE CONDICAO OBJETIVO I VIR0 el 0Ee
kg/t padrédo
1 PADRAO - Projeto Estabelecer referéncia 327 0,0%
2 Carga em 15 t/h - minima 387 18,1%
3 Cargaem 20 t/h 349 6,5%
4 Carga em 22 t/h - PEAD 338 3,3%
5 Carga em 24 t/h - média 330 0,7%
Levantar sensibilidade de performance com a o
6 Carga em 26 t/h - UTEC carga. A carga é variavel perturbacéo 322 1.5%
7 Cargaem 28 t/h 316 -3,4%
8 Carga em 30 t/h 311 -5,1%
9 Cargaem 32 t/h 306 -6,6%
10 Carga em 35 t/h - maxima 300 -8,4%
11 Reduzir taxa de refluxo da T151 em 10% 323 -1,2%
Reduzir refluxo da T151
12 Reduzir taxa de refluxo da T151 em 20% 319 -2,4%
13 Reduzir taxa de refluxo da T131 em 10% 326 -0,5%
Reduzir refluxo da T131
14 Reduzir taxa de refluxo da T131 em 20% 324 -1,0%
15 Reduzir a carga da T131 em 25% 328 0,1%
16 Reduzir a carga da T131 em 50% (minimo) Distribuicdo de carga 328 0,2%
16 Aumentar a carga da T131 em 25% (maximo) 327 -0,1%
17 Combinagdo dos melhores resultados Melhor condigdo 316 -3,5%

4.7 Discussoes dos resultados das simulacoes

As discussoes dos resultados estdo divididas em trés capitulos como segue:

—> Carga da destilacdo
- Razio de refluxo da T151
- Razio de refluxo da T131

—> Distribui¢ao de cargas entre as colunas

4.7.1 Carga da destilaciao

Os resultados da Tabela 6 confirmam a expectativa que o consumo unitario de vapor

na secdo de destilagdo reduz com a elevacdo de carga, porem o mais interessante para a

planta € o indice técnico de consumo de vapor em rela¢do a producdo da planta pois esta € a

referéncia contdbil para afericdo dos custo operacionais da Planta PE2 da Braskem.
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O custo especifico de vapor situa-se entre 50 a 80 R$/ ton de PE.

O consumo de vapor especifico da destilacao obedece a y = -4,1229x + F, onde F € o

fator composto de distribuicdo de cargas entres a colunas e suas razdes de refluxo; para o

caso base de projeto F = 434.9.

Rd.

Para o caso base a equacido é SM-15 = - 4,1229 * Carga destilacdo + 434,9

Segue equacdo da razdo de destilag@o (Ra)

Ry = Carga destilacao
Carga de PE

O indice técnico global de vapor da planta é dado pela equacdo ITsmis = SM-15 *

Agrupando, temos

ITsmis = (- 4,1229 * Carga destilacao + 434.9) * Carga destilacao
Carga de PE

Simplificando,

ITsmis = - 4,1229 * Carga destilacdao » 2 + 434.9 * Carga destilacio

Carga PE

Para o caso base a carga de PE média da planta de projeto é e 17,7 t/h.

ITsmis = - 4,1229 * Carga destilacao » 2 + 434.9 * Carga destilacio

17,7

De acordo com os dados explicitos na Tabela 6 e na Figura 16 e, evidenciado

algebricamente pelas equacOes de determinagdo do SM-15 e do ITswmis, a reducdo da carga

da destilacdo aumenta o consumo especifico de vapor da propria se¢do de destilacdo de

solvente, porém reduz o consumo especifico de vapor da planta, ou seja, a reducdo de carga

da destilag@o deve ser uma meta sempre perseguida.
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Consumo especifico de vapor em fungdo da carga da destilacéo (t/h) para o caso base
700 -

600 -

500 -

400 +

4
300 ~

ITsm15 / PE (kg/t)

200 +

100 -

0 T T T T T T T T T T T T T T T T T T T 1
15 16 17 18 19 20 21 22 23 24 25 26 27 28 29 30 31 32 33 34 35

Carga destilagao (t/h)

Figura 16 Consumo especifico de vapor em func¢io da carga da alimentacao. Caso base.

Atualmente a carga média da destilacdo € de 24 t/h de solvente (Rq = 1,36) gerando
uma referéncia de ITsmis = 455 kg/t com a secdo de destilacdo operando nas condi¢des de

projeto.

4.7.2 Razao de refluxo da T151

A reducdo da razdo de refluxo da coluna primdria TI151 demonstrou alta
sensibilidade de modo a ser uma varidvel importante a performance da unidade. A reducdo
de refluxo em 20% apresentou uma reducdo de 2,4% no consumo total de vapor conforme
tabela 6.

O resultado positivo estd em linha com a expectativa visto que esta coluna, a T151,
destila de 70 a 80% da corrente alimentada a unidade, ou seja, o principal consumidor de
vapor desta unidade € justamente o reboiler P153 desta coluna com 83% do consumo de
energia quente.

Como j4 esperado as alteragdes na razdo de refluxo ndo apresentaram impacto na
performance da coluna secundéria T131.

De acordo com o projeto da coluna vazdes de refluxo absoluto menor que 5 t/h deve
ser evitado sob pena de haver distirbios hidrdulicos do tipo cone de vapor. Por isso fica

estabelecido como ponto 6timo o minimo aceitdvel como sendo a razdo de refluxo de 0,2.
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4.7.3 Razao de refluxo da T151

A reducido da razao de refluxo da coluna secundéria demonstrou média sensibilidade
de modo a ser uma varidvel moderadamente importante a performance da unidade. A
redugdo de refluxo em 20% apresentou uma reducdo de 1,0% no consumo total de vapor
conforme tabela 6.

O resultado positivo estd em linha com a expectativa visto que esta coluna, a T131,
destila de 20 a 30% da corrente alimentada a unidade, ou seja, o principal consumidor de
vapor desta coluna, o reboiler P133, responde por apenas 2% do consumo da unidade.

Como ja esperado as alteracdes na razdo de refluxo nio apresentaram impacto na
performance da coluna primdria T151.

De acordo com o projeto da coluna vazdes de refluxo absoluto menor que 2,0 t/h
deve ser evitado sob pena de haver disturbios hidraulicos do tipo cone de vapor. Por isso
fica estabelecido como ponto 6timo o minimo aceitdvel como sendo a razdo de refluxo de

0.,5.

4.7.4 Distribuicao das cargas entre as colunas

A variacdo da alimentacdo de carga coluna secunddria demonstrou baixa
sensibilidade de modo a ser uma varidvel pouco importante a performance da unidade. O
aumento da carga 25% apresentou uma reducdo de 0,1% no consumo total de vapor
conforme tabela 6.

O resultado positivo estd em linha com a expectativa visto que a carga paraa T131 é
alimentada na condi¢do de vapor, ou seja, o consumo de vapor no reboiler é apenas para
vaporizacao do refluxo da coluna..

Como ja esperado as alteracOes na razao de distribui¢do de carga ndo apresentaram
impacto na performance da coluna primaria T151 e secundéria T131.

De acordo com o projeto da coluna secunddria a maxima carga alimentada deve ser
de 8 t/h sob pena de ocorréncia do distirbio hidraulicos do tipo inundacdo. Por isso fica
estabelecido como ponto 6timo o maximo aceitdvel como sendo alimentacdo de 8 t/h a

T131.
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5. CONCLUSOES

o O primeiro objetivo do referido estudo foi atendido coma aprovacdo do modelo
como representando a planta real;

o O segundo objetivo do referido estudo foi atendido com a determinagdo da condi¢ao
18 da tabela 6 como sendo a mais econdmica. A economia potencial com a
utilizag¢ao da condigao 18 sera de 1,2 MMR$/ano;

o Foi criada uma metodologia inovadora de montagem de simuladores de sistemas

integrados que facilita a convergéncia das simulagdes;
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6. SUGESTOES DE TRABALHOS

o Utilizar o simulador criado neste estudo para elaborar rotina de otimizacao
automdtica dentro do Aspen Plus tornando mais amigdvel e rdpido o processo de
otimizacao;

o Realizar testes com a condi¢c@o 18 da tabela 6 para consolidar o simulador e realizar

as capturas
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