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O processo de polimerizacdo do eteno em solucdo utiliza uma quantidade significativa
de solvente. Por questdes econdmicas e ambientais, este solvente é recuperado em um
trem de destilacdo, composto por trés colunas. A grande flexibilidade operacional do
reator de polimerizacdo de eteno traz desafios a area de recuperacdo de solvente, uma
vez que o trem de destilacdo, em especial a primeira coluna, deve ser capaz de absorver
as rapidas mudancas de vazdo e composi¢cdo da corrente de alimentacdo. Apenas 0
conhecimento de operadores e engenheiros ndo € suficiente para maximizar a
lucratividade mantendo a qualidade desejada do produto. Faz-se necessario aplicar
estratégias baseadas em modelagem e otimizacdo. O objetivo desta dissertagdo é,
portanto, modelar este trem de destilagdo para determinar a condi¢do operacional que
maximize o lucro operacional, respeitando as restricdes de processo. As colunas foram
modeladas no PRO/II, software comercial. Os dados de processo foram tratados e os
valores de vazdo foram reconciliados. O modelo foi validado para diferentes condigOes
operacionais com dados de planta, garantindo, assim, a elaboracdo de um modelo
confidvel e representativo do processo. Foi realizada uma andlise de sensibilidade para
analise do processo e para determinar os graus de liberdade para a otimizacdo. Esta
etapa, por sua vez, foi realizada no Romeo (Rigorous On-line Modeling and equation-
based optimization), software comercial que permite a importagdo do modelo no
PRO/II. Os resultados indicam que € possivel aumentar o lucro da operacao, levando

em consideracao cada restricao, limitacao e tolerancia do processo.



Indice

1 INTRODUCAO

—_—

1.1 CONTEXTUALIZACAO 1
1.2 OBJETIVO GERAL 2
1.3 OBIJETIVOS ESPECIFICOS 2
1.4 JUSTIFICATIVA 3
1.5 ESTRUTURA DA DISSERTACAO 3
1.6 CONCLUSAO 4
2 FUNDAMENTACAO TEORICA 5
2.1 INTRODUCAO 5
2.2 DESTILACAO 6
2.3 MODELAGEM MATEMATICA 13
2.4 SELECAO DO MODELO TERMODINAMICO 20
2.5 ANALISE DE GRAUS DE LIBERDADE 23
2.6 RECONCILIACAO DE DADOS 27
2.7 OTIMIZACAO 30
2.8 CONCLUSAO 40
3 DESCRICAO DO PROCESSO 41
3.1 INTRODUCAO 41
3.2 DESCRICAO DA UNIDADE DE RECUPERACAO DE SOLVENTE 41
3.3 CONCLUSAO 48
4 CONDICIONAMENTO DE DADOS 49
4.1 INTRODUCAO 49
4.2 AQUISICAO E ANALISE DE DADOS 51
4.3 PRE-TRATAMENTO DOS DADOS 65
4.4 CONCLUSAO 73
5 MODELAGEM E VALIDACAO 75
5.1 INTRODUCAO 75
5.2 DADOS DE PROCESSO 76
5.3 IMPLEMENTACAO DO MODELO 78
5.4 VALIDACAO DO MODELO 79
5.5 CONCLUSAO 89
6 OTIMIZACAO 91
6.1 INTRODUCAO 91
6.2 FORMULACAO DO PROBLEMA DE OTIMIZACAO 92

6.3 ANALISE DE SENSIBILIDADE

95



6.4 DESENVOLVIMENTO DO MODELO DE OTIMIZACAO
6.5 RESULTADOS DA OTIMIZACAO
6.6 CONCLUSAO

7 CONCLUSAO E SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

103
111
113

115

7.1 CONCLUSAO
7.2 SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

BIBLIOGRAFIA

115
116

117




Abstract of Dissertation presented to PEI/UFBA as a partial fulfillment of the

requirements for the degree of Master of Science (M.Sc.)

Simulation and Optimization of a Solvent Recovery System using the softwares PRO/I11
and ROMeo

Catharine Quito da Silva

Outubro/2016

Advisor: Prof®. Karen V. Pontes

Industrial Engineering Graduate Program

The ethene polymerization in solution uses significant amount of solvent. Due to
economic and environmental issues, this solvent is recovered in a distillation train
consisting of three columns. The operational flexibility of the reactor brings challenges
to the solvent recovery section, especially to the first column which has to undergo
frequent operational changes as flow and feed stream composition. Just the knowledge
of operators and engineers are not enough to maximize the profit while keeping the
desired product quality. Strategies based on modeling and optimization are, then,
suggested. The goal of this dissertation is to model this distillation train and to
determine the operational conditions that maximize the operational profit, satisfying the
processes constraints. The columns were model in PRO/II, commercial software by
Invensys. The process data were treated and the flow values were reconciled. The model
was validated for different operational conditions with plant data, ensuring thereby, the
elaboration of a reliable model, which is representative of the process. A sensibility
analysis was performed to investigate the process behavior and to determinate the
degrees of freedom to the optimization. This step was performed in ROMeo (Rigorous
On-line Modeling and equation-based optimization), commercial software that allows
the importation of the model from PRO/II. The results indicate that it is possible to
increase the operational profit, taking into account each constraint, tolerance and limits

of the process.
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Capitulo 1 Introducéo

1 Introducao

1.1 Contextualizagdo

A competitividade do mercado global associada ao aumento dos custos de energia, a
escassez de matérias-primas, além de regulamentacGes ambientais, exigem processos
cada vez mais eficientes. 1sso significa utilizar ao maximo os recursos disponiveis com
processos que demandem o minimo de energia. O solvente € um recurso utilizado em
larga escala nos processos do setor bélico, de alimentos, farmacéutico, e principalmente
nas inddstrias de tintas, resinas, plasticos, cosméticos, entre outras. O montante de
solvente utilizado nesses processos é realmente significativo, provocando um problema

de cunho econdmico devido ao alto custo da carga.

A polimerizagdo do eteno em solucdo é um dos processos realizados pela Braskem na
planta PEL (Polietileno Linear), unidade capaz de produzir PEAD (Polietileno de Alta
Densidade) e PEMD (Polietileno de Média Densidade), a depender da quantidade e tipo
de comonbémero (1-buteno e 1-octeno) adicionado no reator. Na polimerizacdo em
solucdo, a reacdo ocorre na presenca de um solvente no qual o mondémero e o polimero
sdo soluveis. Tal solvente possui a funcdo de reduzir a viscosidade do meio reacional,
melhorando a processabilidade da mistura reacional. Processos de polimerizacdo em
solucdo utilizam uma quantidade significativa de solvente. Assim, por questdes
econdmicas e ambientais, a melhor alternativa é sempre a recuperacdo deste. O
ciclohexano é o solvente presente em grande quantidade nesse processo de
polimerizacdo de eteno em solucgéo (processo Sclairtech), sendo recuperado em um trem
de destilacdo constituido por 3 (trés) colunas. Para garantir a pureza do solvente
recuperado, o consumo enérgico do trem de destilacdo tem grande impacto no custo do

processo, exigindo atencdo da empresa.

Em todo o mundo, cerca de 95% das separacOes sao feitas através das destilagdes. Sé
nos Estados Unidos, existem aproximadamente 40 mil colunas de destilagéo,
representando um investimento de capital ao redor de 8 bilhGes de ddlares e utilizando
energia equivalente & aproximadamente 1 milhdo de barris por dia de 6leo cru, que
representam aproximadamente 15% de toda energia consumida nas industrias dos
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Capitulo 1 Introducéo

Estados Unidos (DOMINGUES, 2005). Em uma operacao de destilacdo convencional, a
energia requerida para separacdo de espécies € adicionada na forma de calor através do
refervedor na base da coluna, onde a temperatura é mais elevada. Assim, esta é uma das
operacBes que mais demanda energia dentre os processos quimicos. A destilacdo foi
responsavel por 11% do gasto de energia em inddstrias dos EUA no ano de 1991,
conforme Humphrey e Siebert (1992 apud KOEIJER, 2004). De acordo com Shinskey
(1977 apud BRIGNOLE et al., 1990) esse mesmo processo pode ser responsavel por
40% do consumo de energia da planta. Com o custo tdo significativo desse recurso, é
natural o interesse no aprimoramento desse processo, j& que, até mesmo pequenas

melhorias podem significar uma economia significativa nos custos do processo.

Segundo Engell (2007), minimizar o custo operacional mantendo o padréo de qualidade
desejado para o produto ndo pode ser alcancado usando apenas os conhecimentos de
operadores experientes e gerentes de planta. Surge, entdo, a oportunidade e a
necessidade de aplicar estratégias que oferecam uma melhor performance ao processo,
como a maximizacao da producdo e/ou minimizacdo das perdas, sendo a otimizacdo de
processos uma das estratégias que podem ser aplicadas. Diante disto, frente ao alto
custo energético desse processo, o foco deste trabalho esté atrelado, entdo, a diminuicao
do consumo deste recurso e ao aumento da recuperacdo do solvente, resumindo-se a um
critério econdémico de maximizacdo do lucro. Para isto, portanto, é imprescindivel o
conhecimento do comportamento do processo, com a elaboragdo de um modelo
representativo da realidade e uma analise de sensibilidade deste modelo a fim de
formular um problema de otimizacdo que, para assegurar a viabilidade do ponto 6timo,
considere as limitagdes do processo, fazendo com que suas restricbes sejam

rigorosamente satisfeitas.
1.2  Objetivo Geral

Otimizar um trem de colunas de destilacdo de um processo de polimerizacdo industrial

visando méaxima lucratividade da area de recuperacédo de solvente.
1.3 Objetivos Especificos

e Realizar modelagem fenomenoldgica em estado estacionario do trem de destilacéo;
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Capitulo 1 Introducéo

e Elaborar uma base de dados confiavel através da reconciliacdo dos dados
industriais;
¢ Realizar a analise de sensibilidade das variaveis do modelo;

e Caracterizar condigOes operacionais do processo para maximizagdo do lucro.
1.4 Justificativa

A recuperacdo de solvente na planta tem grande impacto no custo varidvel da mesma, ja
gue o inventario de ciclohexano é grande quando comparado com os demais compostos,
e ainda, pelo fato de o processo possuir um alto consumo energético. A Braskem
garante que as condicdes atuais de operacdo sdo diferentes daquelas de projeto e com
maior custo, motivando este estudo. Visando ao aumento da recuperacdo do solvente e a
reducdo do consumo energético, portanto, sugere-se a formulacdo e solucdo de um
problema de otimizacdo. Para tanto, faz-se necessario um modelo representativo do

processo.

Este trabalho implementou a modelagem no simulador de processos PRO/IlI e a
otimizacdo no ROMeo (Rigorous On-line Modeling and equation-based optimization),
ambos softwares comerciais da INVENSYS. A utilizacdo de simuladores comerciais é
uma alternativa comum para modelagem de processos de destilacdo, pela simplicidade
em relacdo a linguagens de computacao, e ainda, pela gama de modelos de colunas pré-
existentes na biblioteca desses softwares. Muitos trabalhos apresentam a modelagem de
colunas de destilagdo em softwares comerciais, e muitos simuladores de processo ndo
somente representam rigorosamente 0 processo quimico como também permitem que o
usuario otimize as condi¢bes operacionais sem lidar com as equacBes matematicas.
Interfaces como as de programacao, por outro lado, tornam-se uma barreira comercial,
uma vez que ha resisténcia da parte de operadores e engenheiros no meio industrial em
lidar com ambientes de programacdo. Assim, 0 maior dominio por parte da equipe de
processo nos simuladores comerciais faz dessas ferramentas as melhores escolhas para o

desenvolvimento deste trabalho.
1.5 Estrutura da Dissertacao

Este capitulo, Capitulo 1, visa apresentar o trabalho em questdo, introduzindo assim o

tema, os objetivos, a justificativa, a motivacdo e a relevancia da realizagdo do mesmo,
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além de sintetizar o objetivo geral e os especificos.

O Capitulo 2 apresenta conceitos tedricos sobre o processo de destilacdo, além da
modelagem matematica dessa operagdo unitaria, contemplando assim, todo o
equacionamento matematico e a escolha do modelo termodindmico. Além disso, mostra
a andlise do grau de liberdade do processo, permitindo determinar quais s@o as variaveis
de projeto do modelo. Ainda neste capitulo, é introduzida a teoria de otimizacdo, e em

seguida, um estado da arte para casos aplicados nessa area.

O Capitulo 3 apresenta detalhadamente o processo, descrevendo separadamente cada
coluna do trem de destilacdo, contemplando assim, a funcionalidade e as restrigdes que
cabe a cada uma delas. No Capitulo 4 sdo apresentados os dados de processo e a

reconciliacdo dos dados.

Ja no Capitulo 5 ¢ feita a implementacdo do modelo no software PRO/II. Os dados de
processo para quatro diferentes condicOes operacionais sdo apresentados para
fundamentar a validagdo do modelo.

O Capitulo 6 mostra a formulacdo do problema de otimizacdo, definindo a variavel de
decisdo desse problema atraves da realizacdo de uma analise de sensibilidade. Mostra-se
0 procedimento para exportacdo do modelo do PRO/II para 0 ROMeo, onde o problema
de otimizacéo é resolvido. Os resultados da otimizacdo sdo discutidos. E por Gltimo, o
Capitulo 7 apresenta as conclusdes desta dissertacdo, bem como aponta sugestdes para
trabalhos futuros.

1.6 Conclusao

A busca de uma maior eficiéncia do processo de recuperacdo do ciclohexano motiva a
formulacdo de um problema de otimizacgéo, considerando aspectos econdémicos. Assim,
espera-se obter com este trabalho um simulador capaz de representar o processo de
recuperacdo de ciclohexano de forma confidvel em diferentes condi¢bes operacionais
acoplado a um otimizador que conduza o processo sempre a condicdo de maximo lucro.
Além de trazer beneficios econdmicos a industria, este trabalho favorece a consolidacéo
do uso de simuladores comerciais para melhorias em processos, a formacdo de mais
mao-de-obra especializada, e ainda, serve como estimulo para a aplicacdo desta

metodologia e ferramentas em unidades industriais com processos similares.
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2 Fundamentacdo Tedrica

2.1 Introducéo

Processos que ocorrem em solucdo, por exemplo, usualmente exigem a separacao do

solvente para purificagdo do produto. Esta é uma etapa que impacta significativamente

0s custos varidveis da planta, logo a primeira alternativa é recuperé-lo, seja por razdes

econbémicas ou ambientais. Para a recuperacdo de solvente na producéo de polietileno

em uma planta da Braskem, utiliza-se um trem de separa¢do composto por trés colunas

de destilagdo, que séo o objeto deste estudo. A destilagdo é a mais importante tecnologia

de separacdo utilizada em processos industriais e, conforme ilustra a Figura 2 - 1, este é

0 processo de separacdo com maior maturidade de uso e maturidade tecnologica
(DOMINGUES, 2005; apud GARCIA; FAIR, 2000).

Figura 2 - 1 Desenvolvimento dos processos de separacdo (Adaptado de Domingues,

2005)

Maturidade de Uso

Absorcdneasosa
= supaercritica

I

Destilagdo
L

AbsordoEasosa
L

Cristalizagdo i]estﬁzeu.

Trocaionicas ® @t Splvente

@Adsorgdo0: alim.gasosa

gtds orcdo: alim. liquida

Membrana: alim.gasosa

@#Mlembrana: alim. liquida

L lembrana ..Crumatugraﬁa
liquida

@ Separacdo campo-induzido

Separagdo porafinidade

1 | | | I 1

Maturidade Tecnologica

Quito, C.

Pag.5



Capitulo 2 Fundamentagéo Teorica

Tendo em vista que o objetivo desta dissertacdo € a modelagem e otimizacdo de um
trem de destilacdo para recuperacdo de solvente, este capitulo se dedica a apresentar 0s
conceitos fundamentais a serem abordados. Inicialmente a secdo (2.2) relaciona algumas
defini¢bes sobre destilacdo que embasam a se¢do seguinte (2.3) sobre a modelagem
dessa operacdo unitaria da industria. Ja a secdo (2.4) lista os modelos termodinamicos
para diferentes tipos de mistura, direcionando assim a escolha daquele usado para este
caso de estudo especifico. A secdo (2.5) aborda a andlise do grau de liberdade do
processo, uma vez que se torna imprescindivel saber se o problema esta determinado ou
ndo. A secdo (2.6) define otimizacgdo, classifica métodos e apresenta a ferramenta de
otimizacdo aqui aplicada. Além disso, relaciona trabalhos que abordam modelagem e,
principalmente, otimizacdo em colunas de destilacdo. Por fim, a secdo (2.7) conclui o

capitulo deixando clara a importancia dos topicos abordados no mesmo.
2.2 Destilacéo

A destilacdo se baseia na diferenca de volatilidade entre as substancias que se deseja
separar. A volatilidade relativa, a5, € descrita como a facilidade de uma substancia

passar do estado liquido ao estado de vapor, dada por:

_ YVae /er

= Equacéo 2-1
VBe/ Xpe

Uyp

onde y,, e yg. S80 as fragdes molares de A e B na fase vapor em equilibrio com a fase
liquida, cujas fracbes molares sdo dadas por x4, € xg.. Quanto maior a volatilidade
relativa, maior a tendéncia de um dos componentes vaporizar em relacdo ao outro,

facilitando a separacdo.

Para que a separacdo ocorra a temperatura e pressdo constantes, deve existir uma
diferenca de potencial quimico entre as fases. Esta forca motriz, por sua vez, provoca
transferéncia de massa na interface entre as fases em contato, de forma que o vapor se
enriquece com o componente mais volatil e o liquido, com o0 componente menos volatil,
até que o equilibrio termodindmico € atingido, ou seja, que 0s potenciais quimicos

tenham se igualado.

Segundo Van Ness et al. (2000), equilibrio € uma condicéo estatica na qual ndo ocorrem

mudancas nas propriedades macroscopicas de um sistema com o tempo. O equilibrio
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liquido-vapor para um sistema isolado verifica-se quando 0s potenciais mecanico,
térmico e quimico sdo iguais nas duas fases. Como o potencial quimico é uma variavel
de dificil medicdo, as quantidades intensivas de um sistema liquido-vapor observadas
para caracterizar o equilibrio sdo a pressao, a temperatura e as composi¢fes molares das
fases liquido e vapor. Em uma destilacdo, um estagio de equilibrio ocorre em um prato.
Logo, quanto maior o nimero de estagios, maior € a separacdo entre 0s componentes.
Para colunas recheadas, em que ndo ha pratos, considera-se 0 numero equivalente de

estagios para os célculos de separacéo.

A maior separagdo possivel com uso de pratos é atingida quando a fase vapor e a fase
liquida, que saem do mesmo prato, estdo em equilibrio. A este estagio da-se 0 nome de
estagio ideal ou prato tedrico. Na pratica, as condi¢cdes de equilibrio entre o vapor e 0
liquido sdo raramente atingidas. As eficiéncias sdo usadas para comparar a separacao de
um prato real da separacdo de um prato tedrico inserindo as ndo-idealidades nos
modelos de separacdo por estagios de equilibrio. A modelagem do estagio de equilibrio

serd abordada mais adiante.

A pressdao de operacdo da coluna, em caso de projeto, é escolhida de acordo com 0s
fluidos para troca térmica no condensador e no refervedor. A pressdo deve ser tal que as
temperaturas do vapor a ser condensado no topo, e do liquido a ser vaporizado no
fundo, exijam 0s minimos gastos energéticos relacionados aos fluidos, que, geralmente,

sdo agua liquida e vapor, respectivamente (KISTER, 1990).

Na destilacdo fracionada, o contato entre fase liquida e gasosa é feito em contracorrente,
em colunas de pratos ou recheios, como pode ser visto na Figura 2-2. No topo da coluna
encontra-se um condensador, que pode ser parcial, condensando parte do vapor
proveniente da coluna, ou total, quando todo o vapor é condensado. Na base da coluna
encontra-se um refervedor, que vaporiza parte da corrente de liquido da base, para o
prato superior, onde entra sob a forma de vapor, e a outra parte deixa a coluna como

residuo ou produto de fundo.

Para manter o nivel de liquido nos pratos, ou seja, 0 hold up, e melhorar a separacdo das
fragOes desejadas, utiliza-se o retorno de parte do destilado na forma de refluxo,
garantindo uma vazao descendente de liquido na coluna. Entdo, esse refluxo aumenta a

concentracdo de leves no topo, através da transferéncia de massa da fracdo de
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componentes pesados presente na corrente vapor que ascende a coluna,

consequentemente aumentando a pureza do destilado.

A parte da coluna compreendida entre o prato de alimentacdo e o topo € denominada
secdo de retificacdo. Nela, sdo concentradas as substancias mais volateis, ou seja, nos
pratos acima do prato de alimentacdo, a percentagem de compostos leves é maior que na
carga.

Abaixo do prato de alimentacdo estd a chamada secdo de esgotamento da torre. Nesta
secdo sdo concentradas as fragcdes mais pesadas, ou seja, em todos 0s pratos abaixo do
prato de alimentacdo, a percentagem de compostos mais pesados é maior do que na

carga.

Figura 2 - 2 Esquema representativo de uma coluna de destilacéo fracionada (FU,
2013).
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2.2.1 Razédo de Refluxo e Numero de Estagios

O aumento do numero de pratos e da razdo de refluxo, dada pela razdo entre as vazdes
de refluxo liquido e destilado, favorece a distribuicdo dos componentes entre as fases,
como ja foi mencionado. Os dois fatores, entretanto, sdo interligados, e o nimero de
estagios requerido para determinada separacdo depende da razdo de refluxo utilizada,
como pode ser observado na Figura 2-3, para quatro diferentes condigdes de separagéo.

Nota-se que, quando a razdo de refluxo diminui, é necessario maior nimero de estagios
para atingir uma separacdo especifica. 1sso deve ser observado na etapa de projeto da
coluna. Para o equipamento em operacdo, se a razao de refluxo diminui, a separacdo ndo
atinge as concentragfes desejadas. Um maior refluxo no interior da torre, embora
proporcione uma separacdo mais fina, atraves de uma maior eficiéncia termodinamica
do processo, exige maiores cargas térmicas no refervedor e no condensador, gerando
maiores gastos energéticos. Além disso, a capacidade maxima de carga processada

torna-se menor.

Nota-se que, por um lado, a razdo minima de refluxo corresponde a um namero infinito
de estagios para que a separacdo requerida seja atingida. Por outro lado, a condigéo de
refluxo total corresponde ao nimero minimo de estagios. Em tal condicdo, todo o
condensado retorna para a coluna como refluxo, ndo ha retirada de produtos nem
alimentacdo. Geralmente isso ocorre na partida da coluna, até que seja atingido o estado
estacionario. Os conceitos de refluxo minimo e nimero minimo de estagios a refluxo
total sdo Uteis para estimar a dificuldade de separacdo, estabelecer as condicGes

operacionais e analisar o desempenho da coluna.
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Figura 2 - 3 Relacéo entre numero de estagios e razao de refluxo (Adaptado de Koehler

etal., 1995)
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No caso de projeto, a razdo de refluxo e o nimero de estagios sdo definidos de modo a
se ter a combinacdo mais econbmica entre custos com equipamento e custos
energéticos. Quanto maior for o nimero de estagios, maiores sdo 0s custos de
equipamentos. Por outro lado, o aumento de razdo de refluxo requer maior carga
térmica, o que implica em maiores custos energéticos. Na pratica, considera-se o ponto
6timo de operacgéo das colunas, em termos de custos gerais, entre 1,1 e 1,5 vezes o valor
da razdo minima de refluxo (KOEHLER; POELLMANN; BLASS, 1995).

2.2.2 Componentes-chave

O objetivo do processo de destilacdo é separar uma corrente de alimentagdo em
correntes de elevada pureza, seja ela a corrente de destilado, a de produto de fundo, ou
ambas. Em um processo de destilacdo binaria, a pureza é geralmente definida pela

especificacdo da concentracdo de um dos componentes nas correntes de destilado e de
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produto de fundo. Fixando essas concentracfes, os fluxos das duas correntes de saida

estardo automaticamente determinados, de acordo com:

D/F = (xF - xB)/(xD - xB) Equa(}éo 2-2

onde D é a vazdo massica do destilado, F é a vazdo massica da carga, xp é a
concentracdo da carga, xg € a concentracdo da corrente de fundo e xj, é a concentracdo
da corrente de destilado (KING, 1980).

Para o0 caso de destilacdo fracionada multicomponente, existem trés ou mais
componentes presentes na mistura a ser separada, bem como nas correntes de produto.
Portanto, especificar a concentracdo de um dos componentes nas correntes de produto
ndo é suficiente para determinar todas as outras concentracdes e os valores dos fluxos

dessas correntes.

Desta forma, os céalculos de colunas de destilagdo fracionada multicomponente
geralmente incluem a escolha de dois componentes, chamados de componentes-chave,
cujas fracGes de recuperacdo nas correntes de destilado e produto de fundo representam

que um bom nivel de separacéo foi alcangado.

Esses componentes devem possuir valores razoavelmente diferentes de volatilidade,
portanto, 0 mais volatil, ¢ comumente chamado de componente leve e é indicado pelo
subscrito L, enquanto o componente menos volatil € chamado de componente pesado e €
identificado pelo subscrito H. ApoOs a escolha dos componentes-chave, o calculo
realizado deve ter como condicao norteadora a defini¢do de baixas concentragdes para o
componente leve na corrente de fundo e para o componente pesado na corrente de topo.
Ou seja, definir xpy e x g, como valores bem pequenos é definir que a separagdo
desejada precisa produzir uma corrente de topo praticamente pura no componente mais
volatil e uma corrente de fundo composta em sua grande maioria pelo componente

menos volatil.

As principais excecOes a esta generalizagdo séo encontradas quando 0os componentes a
serem separados através do processo de destilacdo possuem pontos de bolha muito
proximos, como o caso de substancias isbmeras e substancias consecutivas em séries

homologas de hidrocarbonetos.
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Na maior parte dos casos, embora quaisquer dois componentes da mistura a ser
destilada possam ser definidos como os componentes-chave, € comum observar que 0s
componentes-chave escolhidos possuem volatilidade consecutivas na escala de
volatilidade de todos os componentes da mistura em questdo. Quando tal escolha dos

componentes-chave é realizada, a operacéo de separacdo é chamada de separacéo nitida.
2.2.3 Eficiéncia de Prato

A eficiéncia de prato é um fator crucial no projeto e na analise de colunas de destilagdo
porque relaciona o ndmero de estagios tedricos com o numero de pratos reais. O
procedimento normal de projeto é calcular o nimero de estagios tedricos com ajuda de
modelos rigorosos, disponiveis nos pacotes de simuladores comerciais. A conversao
para pratos reais requer a predicdo da eficiéncia local (eficiéncia do ponto, Ey;),
seguida pela transformacdo deste valor para o prato inteiro (eficiéncia de
Murphree, E,;). Deste ultimo valor, 0 nimero requerido de pratos reais na coluna é
rapidamente calculado, através da eficiéncia global (E,;) (DOMINGUES, 2005).

Enquanto muito esfor¢co tem sido feito para determinacdo do numero de estagios
tedricos de uma coluna, relativamente pouca atencdo tem sido dada para a sua
conversdo para nimeros de estagios ou pratos reais. Em parte, isto resulta do problema
complexo de entendimento dos fenbmenos de duas fases que existem na zona de
contato, onde a transferéncia de massa ocorre. A predicdo de eficiéncia de ponto (E,) é
um problema de transferéncia de massa liquido-vapor, enguanto a conversdo de
eficiéncia de prato (E,;,) é um problema de geometria e hidraulica do prato (GARCIA;
FAIR, 2000).

Cada vez menos dados e métodos para a estimativa da eficiéncia de prato sdo
publicados pelos detentores de tecnologia de fabricacdo de bandejas. Além disso, 0s
métodos existentes ainda sdo relativamente imprecisos (KLEMOLA; ILME, 1996). E
um desafio conseguir a melhor sequéncia de métodos e correlacdes para a estimativa da
eficiéncia global de uma coluna, sabendo que uma operacéo unitaria tdo bem estudada
quanto a destilacdo sofra de uma quantidade grande de problemas de predicdo de

eficiéncia ndo resolvidos.
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224 Energia Minima

Durante a avaliacdo econémica o requisito de energia minima também pode servir como
um indicador dos custos de investimento, uma vez que as dimensdes de coluna tais
como didmetro e areas de transferéncia de calor sdo alguns dos fatores que determinam
a entrada de energia. O requisito minimo de energia de uma destilacdo define um menor
limite de operacédo, termodinamicamente definido, que é cada vez mais importante na
pratica, devido ao crescente interesse na reducédo de energia. Durante a fase de projeto
conceitual esta informacdo de energia também pode ser usada para rapidamente

comparar as configuracGes de destilagéo.

N&o se pode ignorar o fato de que os minimos fluxos dentro da coluna sdo também
valores numéricos muito Uteis para a inicializacdo de calculos de simulagdes rigorosas,
especialmente quando o objetivo € otimizar colunas com relacdo a determinadas
especificacbes do produto (KOEHLER; POELLMANN; BLASS, 1995). O calculo
rdpido e confidvel do minimo consumo de energia para uma separacdo refinada
especifica €, portanto, uma tarefa importante nas varias fases do desenvolvimento de um

processo quimico.
2.3 Modelagem Matematica

Um modelo é a retratacdo do sistema em seus niveis de abstracdo, através de uma
representacdo matematicamente confiavel. O termo modelagem se refere a
representacdo dos equipamentos e fenémenos fisico-quimicos através de equacdes
matematicas que correlacionam as variaveis de entrada e saida e que precisam ser
validadas com os valores experimentais. Dessa forma, os modelos podem prever a
dindmica do processo, detectando ainda comportamentos que dificilmente seriam
percebidos ou entendidos se baseados apenas na experiéncia da operacdo da planta
(PONTES, 2012).

Muitos modelos podem ser implementados em colunas de destilacdo e estes podem ser
classificados em trés grandes grupos: modelos fundamentais ou fenomenoldgicos, 0s
quais sdo derivados de balancos de massa, energia e momento; modelos empiricos, 0s
quais sdo derivados de dados de processo de entrada e saida e modelos hibridos os quais

combinam ambos modelos, fundamental e empiricos.
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Abdullah et al. (2007) explanaram detalhadamente esses trés grupos, apontando as
vantagens e limitacGes de cada um. Sua revisdo revela que ao longo da dltima década
modelos empiricos sdo os mais utilizados no desenvolvimento de modelos ndo lineares
de coluna de destilagdo e que o modelo de rede neural € a estrutura mais popular para o
desenvolvimento do modelo empirico. Este tipo de modelo é incapaz de prever os
resultados além das condi¢bes em que ele é derivado. Os modelos fundamentais, por

outro lado, em geral, sdo mais precisos, envolvendo muitas equacdes.

O modo mais comum de modelagem fenomenol6gica de colunas de destilacdo é o
equacionamento prato-a-prato. Uma vez que cada estagio pode ser analisado como um
sistema particular, cada prato pode ser modelado como um tipo de flash em que a
entrada de um estagio € a saida do seguinte e vice-versa, causando uma

interdependéncia entre as equaces.

Assim, o modelo é descrito por um conjunto acoplado de equacdes algébrico-
diferenciais (Differential Algebraic Equations - DAE) para cada estagio. As equagoes
diferenciais representam os balangos de energia e os balangos de massa global e por
componente. As equacOes algebricas sdo compostas por equacdes constitutivas como
relacdes de equilibrio liquido-vapor, restricdo de composicoes, calculo de propriedades
fisicas, etc (ELGUE et al., 2004).

Assim, um modelo de uma torre de destilacdo é o resultado da combinacdo das
equacOes de balangco de massa, balanco de energia, soma das fracdes molares e
equilibrio de fases. Estas equacdes, conhecidas como equacdes MESH (Mass Equilibria
Sum Heat — Massa Equilibrio Soma Calor), sdo usadas para descrever uma série de
estagios de equilibrio em contracorrente como ocorre nas colunas de destilacdo
(HENLEY; SEADER, 1981).

Na literatura os modelos rigorosos de colunas de destilagdo ja foram assuntos bastante
discutidos por autores como Henley e Seader (1981), Luyben (1996) e Smith e Corripio
(1985). Na modelagem de colunas de destilagdo, usualmente algumas hipoteses sao
assumidas de forma a simplificar o0 modelo: o liquido e o vapor estdo idealmente
misturados; a pressao e a temperatura no prato sao uniformes; o arraste e o gotejamento
de liquido ¢ ignorado; um valor de eficiéncia por prato é considerado; o acimulo molar
da fase vapor é negligenciado frente ao acumulo de liquido. Esta dltima simplificacdo é

razoavel para a maioria dos sistemas que operam em pressdes baixas e moderadas, visto
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que a massa especifica do vapor é consideravelmente menor que a massa especifica do

liquido. Neste trabalho todas essas hipdteses foram assumidas.

Para uma coluna com N estagios, o primeiro corresponde ao condensador, 0 N-ésimo,
ao refervedor e os N — 2 estagios intermediarios, aos pratos. A Figura 2-4 apresenta um
esquema geneérico de um estagio, utilizado como base para o desenvolvimento do
modelo (LUYBEN, 1996).

Figura 2 - 4 Desenho Esquematico de um Estagio na Forma Genérica

W, ]

Modelar e solucionar um problema de calculo de um sistema multicomponente,
multifasico e de mdaltiplos estigios implica em resolver um sistema de equagdes
algébrico-diferenciais. A primeira equacdo a ser escrita € o balanco de massa global.
Assumindo que o acumulo de massa na fase vapor é desprezivel, se comparado com o

da fase liquida, devido a sua baixa densidade, o balanco de massa global de um estagio

j é dado por:
an; Equacédo 2-3
"tV E-L -V -0 W

onde N; é o nimero de moles de liquido acumulado em kgmol, L; € a vazéo da fase
liquida em kgmol/s , V; € a vazdo da fase gasosa em kgmol/s , F; € a vazdo externa de
entrada na coluna em kgmol/s , W e U; sdo vazOes de retirada, de vapor e liquido

respectivamente, em kgmol/s.
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No balanco de massa por componente é assumido, em cada estagio, que o liquido é
perfeitamente misturado, ou seja, que o valor das propriedades do liquido na saida do
estagio € igual ao valor das propriedades do liquido no estagio. Sem essa aproximacao,
seria necessario considerar as variagcdes espaciais em cada estagio, 0 que resultaria em

uma equacao diferencial parcial.

No altimo estagio (refervedor) a mesma consideracdo de uniformidade é feita, tendo em
vista que a vazdo de recirculacdo € alta, quando comparada com a vazao de fundo da

coluna. O balan¢o de massa do componente i no estagio j é dado por:

d(N;xiz) _

i Li1Xij—1 + VisVijer + Fzij — (L + Up)xg j — (¥

Equacdo 2-4
+ W)y
onde x é a fracdo molar na fase liquida, y é a fracdo molar na fase gasosa e z é a fragdo

molar da corrente de alimentacao F.

A Equacdo 2-4 deve ser aplicada para N — 1 componentes, ja que a soma das fraces

molares na fase liquida e na fase vapor € igual a unidade, respectivamente dadas por:

N

le',j =1 ~

= Equacao 2-5
N

Zl’i,j =1 )

i=1 Equacéo 2-6

Desprezando as perdas de calor para o0 ambiente, o balango de energia no estagio j pode

ser dado por:

d(N;h'))
—— 0 = Liaahtya Vi + By — (L + Ukt

—(V; + W)Y, + Q; Equacdo 2-7

onde h*; é a entalpia molar da vazdo liquida em J/kgmol, h¥; é a entalpia molar do

vapor que sai em J/kgmol, hf é a entalpia molar da corrente F de alimenta¢do em
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J/kgmol e Q; € o calor fornecido ou retirado em J/kgmol. Na Equagdo 2-7 € usada a
hipotese anterior de que a massa da fase vapor € desprezivel e sdo feitas as
consideracdes usuais de incompressibilidade da fase liquida, o que resulta na utilizagédo
da entalpia do liquido no termo de acimulo, h*;, ao invés de sua energia interna, que

seria a abordagem mais rigorosa.

Como o modelo desenvolvido neste trabalho ndo leva em consideracdo a dinamica do
processo, as derivadas das equacles 2-3, 2-4 e 2-7 sdo nulas. Sendo assim, o sistema
passa a ser de equacOes algébricas ndo lineares, representando um modelo estatico. A
fim de completar o sistema de equagfes MESH existe outro conjunto de equagdes, as
equacdes de equilibrio, essas derivadas de relagdes termodindmicas ou de outras

relacGes empiricas necessarias para descrever a particdo dos componentes entre as fases.

O equilibrio termodindmico é alcancado quando sdo satisfeitas as condi¢bes de
equilibrio quimico, térmico e mecanico entre as fases (HENLEY; SEADER, 1981), de

acordo com:
=7 (i=12,..,c) Equacio 2-8
Th=TV Equaco 2-9
pL — pv Equacéo 2-10

onde f; é a fugacidade da espécie ou componente i na mistura, 0 sobrescrito L é
utilizado para o liquido e V para o vapor, T e P sdo a temperatura e a pressao,
respectivamente, e ¢ € o numero de componentes. A igualdade de fugacidades, como
apresentada acima, frequentemente é representada utilizando coeficientes de fugacidade.
O coeficiente de fugacidade de um componente i, em uma mistura gasosa, é definido

como:

R f.V Equacéo 2-11
) =— (i=12.,0
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Embora mais usual para gases, o coeficiente de fugacidade também esta definido para

liquidos, gerando o coeficiente ¢F:

~L

Pk = fl— (i=12..c0) Equacdo 2-12
Pxi

Isto permite escrever a igualdade de fugacidades da seguinte forma:

) 5 ; Equacdo 2-13
bixi = b} v (i =12..,0) quag

E importante notar que, embora a Equacdo 2-13 envolva o coeficiente de fugacidade,
ela é geral o suficiente para tratar os casos onde modelos de atividade sdo utilizados.
Isto pode ser verificado utilizando-se a definicdo do coeficiente de atividade de um
componente i em uma solucdo liquida, como desvio em relacdo a regra de Lewis-
Randall (KONTOGEORGIS; FOLAS, 2010a):

~

ft _ Equacéo 2-14
Y = — (i=12,..,0)

l xifiL
onde f;* é a fugacidade da espécie pura. Das relaces acima, pode-se demonstrar que
dL = y,pF, com ¢F sendo o coeficiente de fugacidade do liquido i puro, ou seja,
ft = ¢kP. Assim, para determinar o valor de ¢! basta associar um modelo de
atividade (calculo de y;) com uma equagdo de estado (calculo de ¢F). Contudo, este

trabalho se limita a abordagem ¢ — ¢, ndo sendo necessario um modelo de atividade.

A descricdo do comportamento dos fluidos em um prato, apresentada na Figura 2-5,
considera que o liquido do prato j escoa para o prato abaixo (j + 1) através do
downcomer. O vapor que sobe para o prato j é dividido em duas partes: uma
correspondente a vazdo e - V;,, que atinge o prato j e contribui para o equilibrio no
estagio; e a outra parte, correspondente a vazdo (1 — e)V;,, que passa diretamente para
0 prato j —1 ndo interagindo com o fluido do prato considerado. A constante que

particiona o vapor, e, representa a Eficiéncia de Murphree (LUYBEN, 1996):
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o= Yijj = Yij+1 Equacéo 2-15
yi*,j —Vij+1

onde y;; € a composicdo do vapor em equilibrio com a composi¢do no hold up da

mistura liquida. Este pardmetro é usado para o ajuste da ndo-idealidade, isto é, como
uma medida da distancia da condicdo de equilibrio termodinamico e da condicdo real,
dos pratos da coluna (ELGUE et al., 2004).

Figura 2 - 5 Detalhes da representacdo de um prato segundo Elgue et al. (2004).

Prato j-1

(1-e)V,, Q
| (M i/ 7 Prato
i j+1 !
| (1),
h

Prato j+1

Uma vez que o modelo apresentado neste trabalho é de regime estacionario, o sistema
de equagbes MESH, descrito anteriormente, € suficiente para especificar
matematicamente o problema. As correlacbes de momento, portanto, ndo sao
consideradas ja que decide parametros como o didmetro e profundidade do prato
(SANGAL; KUMAR, V.; MISHRA, 2012).
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2.4  Selecdo do Modelo Termodinamico

Como discutido anteriormente, para descrever o equilibrio termodinamico faz-se
necessario um modelo termodinamico. Estes se dividem em categorias gerais: equacao
de estado, modelos de coeficiente de atividade e modelos de sistemas de eletrolitos
aquosos. Entender o comportamento de moléculas nas fases de vapor e liquido pode
ajudar a determinar a qual categoria deve pertencer o modelo. As vezes, categorias
distintas sdo necessarias para representar cada uma das fases da mistura. O primeiro

passo € listar os produtos quimicos que se espera encontrar na mistura.

A selecdo do modelo termodinamico é fundamental para uma estimacdo precisa das
propriedades fisicas (CARLSON, 1996). Para tanto, deve-se considerar a natureza das
propriedades, a composi¢do da mistura, o intervalo de temperatura e pressdo e a
disponibilidade dos pardmetros, uma vez que ndo existe um Unico modelo que atenda
todos os sistemas. Uma vez que ha muitos modelos termodindmicos diferentes, a
utilizacdo do modelo errado ou a estimativa de uma propriedade fisica de forma

incorreta pode levar a resultados imprecisos para a simulacéo.

Hill (2011) apresentou uma revisdo de como selecionar e validar um modelo de
equilibrio liquido-vapor para simulagdes de processos. Ele explana os tipos de misturas
coerentes a cada categoria e dentro desta qual o modelo mais comumente utilizado. O
modelo mais comum nem sempre € o ideal, contudo é a melhor escolha para a primeira

iteracdo.

Assim, com a intencdo de determinar o pacote termodindmico deste trabalho,
primeiramente foi analisado um algoritmo de determinacdo do modelo termodinamico
apresentado por Carlson (1996), ilustrado na Figura 2 - 6. O algoritmo inicia tendo que
definir a polaridade da espécie. Tendo em vista que a mistura presente no processo
apresentado é composta por hidrocarbonetos, entdo a escolha segue pela linha de
especies apolares. Logo apos, é preciso decidir quanto a natureza dessa mistura. Em
muitas aplicacGes em que ndo apenas moléculas polares estdo presentes, a mistura é tdo
complexa que, em vez de representa-la por todos os componentes conhecidos, € mais
facil agrupar os constituintes por algumas propriedades Uteis, tais como ponto de
ebulicdo. Deste modo, uma mistura de centenas de constituintes pode ser reduzida para

30 ou menos.
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As propriedades desses componentes agrupados, chamados pseudo-componentes, sao
representadas por um ponto médio de ebulicdo, densidade e peso molecular. Caso nao
se utilize dos pseudos-componentes, 0s constituintes devem ser descritos por uma

férmula molecular e séo referidos como componentes reais (CARLSON, 1996).

Sendo assim, a mistura em questdo é de natureza real, ou seja, possui poucos elementos
e estes com propriedades bem definidas, dispensando a representagdo por grupos com
propriedades médias. Mesmo definindo tais pontos, o algoritmo ainda fornece trés
opcdes de modelos: Peng-Robinson (PR), Redlich-Kwong-Soave (SRK), Lee-Kesler-
Plocker (LKP).

Figura 2 - 6 Arvore de sele¢io para modelo termodinamico apropriado a depender da
natureza da mistura (adaptado de CARLSON, 1996).

P <10 bar NRTL, WILSON,
UNIQUAC, UNIFAC e
variagdes

Y

N&o-eletrdlito

> Pressao

Schwartentruber-
Renon, PR ou
RKS com WS, PR
ou RKS com
MHV2, PRSK

Polares P > 10 bar
Eletrélito >

Eletrélito NRTL para
eletrdlitos ou Pitzer

Polaridade X
Reais Peng-Robinson, Redlich-
" Kwong-Soave, Lee-
Kesler-Plocker

Apolares Chao-Seader,
Natureza > Grayson-Streed
ou Braun K10

Pseudo e

Reais > Presséo

Vacuo Braun K10 ou
Ideal

Entre muitas equacdes de estado propostas para prever o comportamento de fase de
sistemas ndo polares, as equacdes de estado cubicas tém sido amplamente utilizadas por
causa de sua simplicidade e precisdo. Entre as equacdes cubicas de estado, duas
equacdes que tém desfrutado ampla aceitagdo nas industrias de refino e processamento
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de gas sdo as equacdes de estado de Soave e de Peng-Robinson (KONTOGEORGIS;
FOLAS, 2010b).

A fim de consolidar a escolha do pacote termodindmico deste trabalho, 0 manual do
simulador PRO/II foi consultado. Este manual descreve a equacdo cubica de Peng-
Robinson (PR) como a modificacdo da equacdo de Redlich-Kwong, sendo similar a
equacdo de SRK (Soave-Redlich-Kwong) em muitos aspectos e sendo designada para
melhorar as predicdes falhas da densidade na fase liquida pelo método de Soave. Esta
observacdo concorda com Pedersen e Christensen (2007), que escreveram um livro
apenas sobre o comportamento das fases dos fluidos petroquimicos e dedicaram um
capitulo para as equacGes cubicas de estado. Nele eles explicam que as densidades
previstas na fase liquida, utilizando a equacdo SRK, sdo em geral muito baixas. Assim,
a equacdo de PR foi desenvolvida para dar previsdes precisas para misturas ndo-polares

de hidrocarbonetos, sendo ineficiente para previsdes de componentes polares.

Assim como a equagdo de SRK, o termo ——~ na equagdo de Redlich-Kwong foi
TY
substituido por um termo geral dependente da temperatura, a(T). A expressdo da

equacdo de PR ¢ dada por (INVENSYS, [s.d.]):

RT a(T)

P= 0y Wo+n+b0v =0

Equacdo 2-16

onde a(T) e b sdo equagdes referentes a regra de mistura, sendo a(T) um termo atrativo
e b um termo de co-volume, ambos tendo valores especificos para cada substancia.
Geralmente, estes parametros sdo determinados atraves de correlacbes generalizadas,
baseadas em propriedades criticas e fator acéntrico das substancias. Para a regra de

mistura de van der Waals:

b =%ix;b;

T,
bi = 0,0778R P_

Ci

a(T) = Z Z X;Xj (aiaj)%(l — ki)
T

a; = acial-
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0,45724(RT,,)"
ac, = B

Ci
a® =1+n;(1-T%)
n; = 0,37464 + 1,542260; — 0,26992w}

onde T, P, sdo a temperatura e a pressdo critica do componente i, respectivamente, w;
e o fator acéntrico do componente i e k;; € a constante de interacdo binaria para os
componentes i e j. A introducdo do termo « foi uma tentativa para melhorar a predicéo
de pressdo de vapor dos componentes puros. A formula combinada para o calculo de
a(T) com a introducéo do termo k;; se destina a melhorar a previsdo das propriedades

da mistura.

A formulacdo de Peng-Robinson para previsdo de propriedades de mistura envolve duas
etapas. Em primeiro lugar, o fator acéntrico do componente, é "afinado" para cada um
dos componentes de tal modo que a presséo de vapor do componente seja prevista com

precisdo. Em segundo lugar, o termo k;; é determinado a partir de dados experimentais
para o sistema binario com componentes i e j de tal modo que o equilibrio de fases seja
encontrado. O PRO/II contém correlagbes para k;;'s para sistemas com hidrocarbonetos
e N,, H,S e CO,. O comportamento de fase do hidrogénio é aproximado por Peng-
Robinson por modificacdo do fator de acéntrico. A equacdo de PR ¢é utilizada pelo
PRO/II para prever as entalpias, entropias e densidades para as fases liquida e vapor

deste trabalho.
2.5 Analise de Graus de Liberdade

A determinacdo precisa dos graus de liberdade (GL) é de grande importancia na
modelagem e otimizacdo de processos quimicos (LOSHCHEV; CARDONA,;
PISARENKO, 2010). Com a analise dos GL é possivel inferir se o problema pode ser
solucionado ou se ainda é preciso especificar alguma variavel para garantir que o

sistema esta totalmente especificado e, portanto, possui uma solucéo.

Dessa maneira, para definicdo do nimero de graus de liberdade (N;.) do modelo de

sistemas ndo reativos, deve-se enumerar todas as variaveis usadas na descricdo do
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objeto (N,) e subtrair o total de equacdes independentes que constituem o modelo

matematico (N, ), de acordo com:

Ng, = Ny — Ngg Equacdo 2-17

A modelagem ou o projeto de uma coluna de destilacdo envolve diversas variaveis,
entre as quais: condi¢cbes da carga, composicdo e vazbes dos produtos, pressdo de
operacdo, nimero total de pratos, localizacdo da alimentacdo, razdo de refluxo, calor
cedido no refervedor, calor removido no condensador, diametro e altura da coluna. E
necessario analisar as equacdes e varidveis para que seja possivel determinar quantas e
quais variaveis independentes devem ser especificadas para definir o sistema por
completo (LUYBEN, 1996).

No uso de modelos matematicos para simulagdo de processo, 0 nimero de variaveis
desconhecidas deve ser igual ao nimero de equagdes independentes do modelo para que
0 sistema seja determinado. Uma forma equivalente é dizer que o grau de liberdade

deve ser igual a zero.

Em 2013, Wozny (2013) apresentou um curso sobre uma ferramenta de simulacdo e
modelagem, destacando a analise dos GL como uma etapa importante do
desenvolvimento de um modelo matemético. Assim, o exemplo dado por Wozny (2013)
na modelagem de uma unidade destiladora serviu como base para a constru¢do dos GL
do trem de destilacdo, aqui estudado, admitindo sua mesma premissa de que os dados de

alimentacéo, pressao de topo e diferencial de presséo para cada prato sao conhecidos.

Em termos de volume de controle, as trés colunas, objeto de estudo deste trabalho, sdo
bem parecidas por todas possuirem condensador e refervedor totais e estagios de
equilibrio adiabaticos, diferindo, contudo, na quantidade de alimenta¢Bes. Contudo,
Wozny (2013) considera o condensador, o refervedor e as alimentacGes como estagios
de equilibrio sem diferenciagdo. Sendo assim, N, para cada uma das colunas sera o

mesmo.

Entdo, considerando uma coluna com Ny pratos e N, componentes, condensador total e
refervedor total (Figura 2-2), primeiramente relaciona-se as variaveis envolvidas para
cada estagio, como mostra Tabela 2-1. O indice j indica um prato e o indice i indica o

componente.
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Tabela 2 - 1 Variaveis nos Estagios Teoricos

Estagio Variaveis N,

Pratos T, L, Vi, xj; Y 3Np+2N7N,
Condensador Te, Lo D, xci Qc No+4
Refervedor Tr, Vnr+1, B, xp; Qg N+ 4

NTJ == NT(3 +2Nc) +8+2NC

As equacOes do sistema foram apresentadas anteriormente na modelagem matematica.

A Tabela 2-2 resume as equacdes de cada coluna.
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Tabela 2 - 2 EquacGes do Modelo.

Descricdo Equacdes
Para cada prato:
Balanco material por (Equacdo 2-4)
componente
Equacdes de Soma por prato:
(fracdo liquida) (Equacédo 2-5)
(fracdo vapor) (Equacao 2-6)
Balango de Energia (Equacéo 2-7)
Relacédo de Equilibrio (Equacéo 2-13)
Condensador:

Balanco de Massa Vi =L+ D)=0
Balango de Energia ViH —(Lo+ D)hy = Q¢
EqUI|fbrIO 3’1,1' = xC,L‘
Soma N¢

z xc'l =1

i=1

Refervedor:
Balanco de Massa Lyr — (Vyre1 + B) =0
Balango de Energia (Lyr — B )hyr

- VNT+1 HNT+1
— N

EQUI”bI’IO yNT+1,i = xR,l'
Soma

N¢
§ Ynt+1,i = 1
i=1

Neg = Np(3 +2N¢) +2N¢ + 6

Substituindo o nimero de variaveis e niamero de equac¢des na Equacédo 2-17, obtém-se:
Ng, = [Nr(3+2N¢) + 8+ 2N¢] — [Np(3 +2N¢) + 2N + 6] = 2

Este resultado estd de acordo com Wozny (2013), que afirmou que para uma coluna
adiabatica com condensador e refervedor e admitindo as premissas mencionadas, 0s
graus de liberdade sdo iguais a dois. Portanto, apds a analise dos graus de liberdade do
trem de destilacdo, € conhecido o numero total de variaveis que precisam ser

especificadas.

A especificacdo de quais serdo essas varidveis dependera da solucdo que se pretende
alcancar e dos dados que se dispdem. Dessa maneira, as variaveis que foram

especificadas como entrada na modelagem das colunas do trem de destilagédo seréo

apresentadas no capitulo 4 desta dissertacao.

Equacéo 2-18
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2.6 Reconciliacdo de Dados

Na formulacdo geral, o modelo do processo é dado por um conjunto de equacGes
algébrico-diferenciais, representando as leis de conservacdo de massa e energia. A
motivacdo para a utilizagdo das leis de conservacdo € que estas sdo essenciais para
qualquer sistema e existem poucas chances de existirem falhas na sua estrutura
(CROWE, 1996), mesmo que ainda possam existir erros em parametros. Este conjunto
de restricdes pode ser composto de balangos lineares (conservacdo de massa), balancos
por componentes (bi-lineares), balancos de energia (ndo lineares) e estes podem ser
dependentes do tempo, das variaveis de estado e de parametros (deterministicos ou
aleatorios). Assim, o tipo de restricdo define a técnica utilizada para a solucdo do
problema.

A necessidade da reconciliacdo de dados (RD) surge quando, ao se tentar utilizar os
dados experimentais, verifica-se que estes ndo obedecem as equacdes de balanco. Isso
se deve ao fato de que as entradas e saidas dos equipamentos de processo estdo sempre
em uma situacdo de balanco matematico, mas as medidas coletadas ndo, ou seja, 0s

dados colhidos sdo muitas vezes inconsistentes.

Farias (2009) fez uma extensa avaliacdo de estratégias para reconciliacdo de dados e
deteccdo de erros grosseiros, assim 0 equacionamento que segue foi baseado nesse

trabalho. Entdo, inicia-se, definindo o erro aleatdrio como uma variavel aleatoria:

E=y—x Equacdo 2-19

onde y é o valor medido, x ¢ o valor verdadeiro e € é o erro aleatorio. Assim pode-se
desenvolver o modelo estatistico da medigdo na presenca de erros aleatérios como

sendo:
y=x+tg e~N(,V) Equacéo 2-20
onde € € R™ é o vetor dos erros aleatorios caracterizado pela matriz de variancia v,

Reconciliacdo de dados, enfim, é um método ou algoritmo que permite ajustar os
valores das medidas realizadas para que as equagOes de balango de massa sejam
obedecidas. Assim, o problema geral de reconciliacdo é definido formalmente como
(BAGAJEWICZ, 2000): “Dado um conjunto de variaveis medidas {y;, ..., y,,} referente
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a um conjunto de variaveis do modelo {xy,...,x,,}, deseja-se obter as melhores
estimativas para estas variaveis medidas, X, que satisfacam as relagcdes essenciais dadas

pelo modelo do processo.”

Desta forma, o problema de otimizacgéo é definido tradicionalmente como um problema
de minimizacdo do erro quadratico entre as variaveis medidas e as do modelo, sujeitas

as restrigdes, do tipo minimos quadrados ponderados:

minS = (y-2)TW1l(y —x) Equacéo 2-21
X

s.a.:
h(Z,p) = 0
gxp) <0

onde W € uma matriz de ponderacdo,associada as incertezas das variaveis medidas, y
sdo os dados medidos, X a predicdo do modelo para y, ou seja, as variaveis
reconciliadas, h € um conjunto de equacfes de igualdade que corresponde ao modelo
matematico do processo, g € um conjunto de equacdes de desigualdade representando
limites operacionais e de validade, os quais as estimativas devem satisfazer.

Apesar das equacdes de restricdes do presente trabalho contemplarem equaces lineares
e ndo-lineares, acredita-se que uma aplicacdo da reconciliacdo envolvendo a parte ndo-
linear do modelo fugiria do objetivo do mesmo, por se tratar de uma metodologia muito
mais complexa. Assim, apenas os dados referentes as equacOes lineares foram
reconciliados neste trabalho. Desse modo, as equacOes de restricdo do problema de
reconciliacdo de dados aqui apresentado resumem-se aos balangos de massa e qualquer
outra relacdo linear entre as observacOes, as varidveis do modelo e qualquer outro
parametro desejado. Entdo, as restricbes do problema de otimizacdo geral de
reconciliacdo de dados (Equacéo 4-5) podem ser simplificadas para:

Ax =0 Equacdo 2-22
A ER™XER™

Ou ainda
Ax =c Equacdo 2-23

Quito, C. Pag. 28



Capitulo 2 Fundamentagéo Teorica

onde X corresponde ao vetor de m vazBes do modelo do processo, A € uma matriz
n x m, também chamada de matriz de incidéncia, onde n é o numero de nés. No caso da
reconciliacdo estacionaria linear, a matriz de incidéncia é formada pelas equacdes do
balanco de massa onde seus elementos sdo iguais a 1, -1 ou 0, dependendo se a corrente
associada a restricdo é de entrada, saida ou ndo participa do balanco. Caso alguma
variavel seja exatamente conhecida, a equacao pode ser igualada a um valor c constante
como mostra a Equacdo 4-7 .Assim, o problema de reconciliagdo de dados linear em
estado estacionario aplicado apenas para o balan¢o de massa pode ser expresso por:

minS = (y-2)TW-1l(y — %) Equacdo 2-24
X

S.a.:
AR =0
gx,p)<0

onde W é uma matriz quadrada, de ponderacdo. Este problema pode ser resolvido por
diferentes técnicas, sendo que a mais utilizada é a solugcdo analitica do problema de
otimizacdo sem restricbes obtida pelo o Método dos Multiplicadores de Lagrange
(FARIAS, 2009).

Adotando o critério dos minimos quadrados, uma fungdo a ser minimizada
correspondendo a soma ponderada dos quadrados dos erros é definida, escolhendo
como peso para cada erro o inverso do desvio padréo (o). Finalmente a funcao objetivo,

[(X) a ser minimizada sera:

@) = 3} (i — £)* Equagao 2-25

O método dos multiplicadores de Lagrange transforma o problema de otimizacdo com
restricdbes em um problema sem restricdes. Para isto, expressa-se o problema de

otimizacdo pela funcéo auxiliar L(%, 2;), dada por:

L(x, ) =1(X) + ;h; (%) Equacdo 2-26

onde A; sdo os multiplicadores de Lagrange, h;(x) = 0 séo as restricdes de igualdade e
[(X) a funcdo objetivo.

As condicOes necessarias para o ponto 6timo fornecem as equacdes:
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dL OdL Equacéo 2-27

2.7 Otimizacao

Os sistemas de processo e producdo requerem uma profunda compreensdo de
influéncias para alcancar um desempenho desejavel. A utilizagdo dos recursos
disponiveis para um cenério de maxima rentabilidade é a chave para o sucesso (BASAK
et al., 2002). Logo, uma tomada de decisdo eficiente e sistematica requer o uso de
estratégias de otimizacdo. No entanto, em muitos casos, esta tarefa é realizada por
tentativa e erro, abordagem que ndo garante que a melhor solucdo serd encontrada. A
determinacdo sisteméatica de solugBes Otimas, por outro lado, requer métodos e
algoritmos mais precisos. Aplicacdes de otimizacdo podem ser encontradas em quase
todas as areas da engenharia como projeto de processos, controle de processos,

desenvolvimento de modelo, identificacdo do processo e em otimizagdo em tempo real.

A literatura sobre otimizacdo é dinamica, com muitos artigos publicados a cada més em
dezenas de revistas. Pesquisas em otimizacdo podem ser observadas em diferentes areas
que, necessariamente, se sobrepdem, apesar de serem frequentemente considerados por
comunidades separadas (BIEGLER, Lorenz T., 2010). Biegler (2010) dedica um
capitulo do seu livro para falar de otimizacao de processos, trazendo sua definicao, seus
elementos e suas classificagdes. Assim, baseando-se em Biegler (2010), de um ponto de
vista pratico, otimizacdo pode ser definida da seguinte forma: seja um dado sistema ou
processo, encontrar a melhor solucdo para este processo dentro das restricdes. Esta
tarefa exige trés elementos principais: uma funcdo objetivo, um modelo confiavel e
varidveis de decisdes. A fungdo objetivo é necesséria por fornecer uma medida de
desempenho quantitativo escalar, a qual tem que ser minimizada ou maximizada. Essa

pode ser uma funcgéo de custo, do rendimento do sistema, ou do lucro, por exemplo.

A formulagdo da funcdo objetivo é um dos passos cruciais na aplicacdo de otimizacao
de um problema pratico. Ela exige a capacidade de traduzir uma indicacdo verbal ou
conceito do objetivo desejado em termos matematicos. Em industrias de processos
quimicos, a fungdo objetivo é frequentemente expressa em unidades de moeda corrente

porque o objetivo da empresa é minimizar custos ou maximizar lucros sujeito a uma
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variedade de restricBes. Ja 0 modelo, esse € um conjunto de equacdes e inequacdes
necessario para descrever o comportamento do sistema e que, para o0 problema de
otimizacdo, representa as restriches de igualdade. Essas restricdes compreendem uma
regido viavel que define limites de desempenho para o sistema.

Quanto ao ultimo elemento, as variaveis de decisdo, essas devem ser ajustadas para

maximizar ou minimizar a fungéo objetivo, satisfazendo as restri¢des.

H& véarios possiveis valores de variaveis de decisdo que satisfazem as restri¢cdes,
conduzindo a uma regido viavel que é determinada por um subespaco destas variaveis.
Em muitos problemas de engenharia, este subespaco pode ser caracterizado por um
conjunto de variaveis de decisdo que podem ser interpretadas como graus de liberdade
no processo. Uma etapa necessaria para especificar um problema de otimizacéo é a
analise de sensibilidade da funcdo objetivo em relacdo as varidveis de entrada do

modelo a fim de definir quais sdo as variaveis de decisao.

Low e Sorensen (2004) fazem uma analise cuidadosa, verificando como cada uma das

variaveis afeta a funcdo objetivo. Neste trabalho, eles obtém, através da otimizacédo
utilizando um algoritmo genérico e uma funcdo de penalidade, projetos de coluna
rentaveis e viaveis para muitos cenarios de projeto. Para isso, varios estudos de caso de
projetos sdo apresentados e uma comparacdo de modelos ideais para varios cenarios de
projeto sdo discutidos. Dessa maneira a funcao objetivo pretendida é analisada levando
em consideracdo variaveis como diferentes horarios de producdo, custos de capital,
alocacdo de processo e caracteristicas de mistura.

Outra etapa muito importante para conhecer como a func¢ao objetivo e as restrigdes se
comportam em relacdo as varidveis de decisdo € o mapeamento da funcdo objetivo
(Kalid, 2002). Esta etapa, entretanto, normalmente ndo abordada na literatura, € uma

Otima prética e que confere maior seguranga sobre o comportamento do ponto 6timo.

Quanto a classificacdo, como mostrado na Figura 2-7, problemas de otimizacdo na
engenharia quimica podem ser definidos em termos de variaveis continuas ou discretas.
Quando representado em forma algébrica, a formulacdo de problemas de otimizacéo
continuos, como é o caso do problema aqui em estudo, pode ser escrita de maneira geral

de acordo com:
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mxin f(x)
s.a.

h(x)=0
gx)=>0

Equacdo 2-28

ondex € o vetor de numeros reais, f(x) é a funcdo objetivo, h é um conjunto de
equacdes de igualdade que corresponde ao modelo matematico do processo, g € um
conjunto de equagdes de desigualdade representando limites operacionais e de validade,

0s quais a solucdo deve satisfazer.

Figura 2 - 7 Classes de problemas de otimizacao.

Otimizacao

Intt?lra Mista N3o Linear
(Discreta) (Continua)
e
N30 Linear Diferencigvel Mo diferenciavel
| /\
Linear
I Convexo Nio convexo
Inteira /\
Linear Quadratica

As técnicas de otimizacao dispdem de modelos analiticos e numéricos. O primeiro caso
trata geralmente de um modelo mais simples, onde, por técnicas diferenciais analiticas,
é possivel encontrar o 6timo da funcdo. No segundo caso, geralmente ha ocorréncia de
equacdes dificeis de solucionar analiticamente, exigindo assim, uma ferramenta
numérica ou computacional. No entanto, a maioria dos processos quimicos envolve
equacOes ndo-lineares, para as quais a ado¢do de métodos numéricos e computacionais

torna-se indispensavel.

Embora seja importante no nivel de programacdo matematica desenvolver o algoritmo
de otimizacdo de forma correta, no nivel de engenharia é ainda mais importante resolver
a formulacéo do problema de otimizac&o. Por outro lado, como 0s engenheiros precisam

considerar as tarefas de otimizacdo em uma base regular, uma abordagem sistematica
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com conhecimentos fundamentais de formulacGes de otimizacdo e algoritmos €
essencial (BIEGLER, Lorenz T., 2010). Isto requer ndo s6 o conhecimento do software
existente, o qual pode ter aplicacdo limitada a problemas particularmente dificeis, mas

também o conhecimento de métodos numéricos.

Conforme Himmelblau e Edgar (1988), ndo existe método ou algoritmo de otimizagdo
que possa ser aplicado a todos os problemas. A escolha do método de otimizacdo para
qualquer caso particular dependerd fundamentalmente das caracteristicas da funcéo
objetivo e se ela é conhecida explicitamente, da natureza das restricGes e do numero de

variaveis independentes e dependentes.

O método de Programacgdo Quadratica Sequencial (SQP - Sequencial Quadratic
Programing) é o algoritmo de programacao ndo-linear Quasi-Newton, considerado por
muitos o mais eficiente para problemas nao lineares (HIMMELBLAU; EDGAR, 1988).
E um método indireto, pois faz uso de derivadas para chegar ao ponto 6timo. Ele pode
convergir calculos de balango, igualdades e inequacdes de restricdes simultaneamente

com o problema de otimizagao.

O SQP é um algoritmo em que a funcdo objetivo é localmente aproximada a uma
funcdo quadrética e as restricdes a uma funcdo linear, de modo que a programagao
quadratica possa ser usada recursivamente. O método SQP usualmente converge em
poucas iteracbes (BAZARAA; SHERALI; SHETTY, 1993). Biegler e Grossmann
(2004) colocam o SQP como o primeiro método a se considerar quando o sistema for
ndo-linear. Kyriakopoulou e Kalitventzeff (1998) testam o SQP para um esquema de
destilacdo para separacdo de benzeno-tolueno-xileno e o consideraram robusto e
eficiente. Algoritmos SQP com aplicacbes em processos de otimizacdo foram
apresentados por Berna et al. (1980), Locke et al. (1983), Vasantharajan et al. (1990) e
Vasantharajan e Biegler (1988) que compararam o desempenho entre SQP e um pacote
de otimizacdo do software Fortran (MINOS - Modular In-core Nonlinear Optimization
System), este ultimo sendo uma implementacdo de um algoritmo lagrangiano adequado
para grandes problemas de programagé@o ndo-linear, inventado por Bruce Murtagh e
Michael Saunders. Os resultados indicaram que a estratégia SQP requer um ndmero
menor de funcbes de validacdo e € menos sensivel a estimativa inicial comparado ao
MINOS.
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Apesar dos constantes e consideraveis avangos nas velocidades de processamento e
capacidade de armazenamento dos computadores, a necessidade de resolver problemas
cada vez mais complexos cresce em uma velocidade acentuada. Com a evolucdo da
computacdo com o uso dos processamentos vetorial e paralelos, muitos algoritmos de
otimizacdo tiveram que ser adaptados ou até mesmo reescritos para estes novos
sistemas. E, apesar de nos Gltimos anos ter ocorrido um crescimento na utilizacdo de
softwares de otimizacdo na indUstria quimica, estes recursos ainda ndo permearam com
a devida intensidade, seja pela falta de treinamento, de softwares amigaveis, de recursos
financeiros, ou mesmo de interesse ou necessidade. Talvez seja esta, ndo uma fronteira,
mas uma barreira a se vencer nos proximos anos, para continuar aplicando as técnicas
de otimizacdo nas novas fronteiras da Engenharia Quimica (VIEIRA; SECCHI;
BISCAIA JR., 2005).

Algoritmos de otimizacdo tem sido amplamente incorporados a uma variedade de
plataformas de modelagem incluindo MATLAB®, GAMS e AMPL, assim como em
simuladores comerciais de processos quimicos como ASPEN, gPROMS, HYSYS,
EMSO e ROMeo, mddulo de otimizacgdo utilizado neste trabalho e discutido com mais

detalhes no topico a seguir.
2.7.1 Software de Otimizagao

O ROMeo é uma ferramenta projetada para permitir que engenheiros e gestores
modelem unidades de processo e otimizem as operacGes em uma planta base. Além da
interface amigavel, o ROMeo também apresenta facilidade de integracdo com outros
softwares de modelagem e simulacdo da mesma empresa, Invensys. Além disso, 0
ROMeo possui oito subsistemas, dentre eles alguns responsaveis por captacdo de dados
de fontes externas em tempo real o que possibilita esse software a realizar otimizacgoes

em tempo real (RTO).

ROMeo é uma ferramenta de otimizacdo econdmica que emprega calculos rigorosos a
fim de capturar 0 maximo beneficio econdmico de plantas de operagdes quimica e
petroguimica. ROMeo permite que seu operador explore as relagdes econdmicas entre
as especificacOes das unidades de processo, as condicGes operacionais reais, as
correntes que passam na planta e as suas composic¢oes. A plena exploracdo do potencial
de ROMeo envolve trés etapas: modo de simulagdo, modo de reconciliagdo de dados e

modo de otimizacao.
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O Romeo utiliza métodos de calculos baseados no SQP para resolver instancias de

problemas de programacdo ndo-linear, método esse intitulado Opera. Ele faz uso do

solver linear MA-48 ou alternativamente do MA-28, e esti associado a rotinas do

Harwell para resolver problemas no sistema linear subjacentes. O Opera é usado para

resolver problemas néo lineares padrdo que pode ser configurado em todos os modos do

ROMeo (INVENSYS, [s.d.]). Como ja foi explicado, o método sistematico de calculo

SQP possui atributos suficientes para ser aplicado, através do ROMeo, ao problema

aqui proposto. O ROMeo oferece trés modos de operacao :

Modo simulacgédo, quando se deseja apenas encontrar uma solucdo exequivel para
0 modelo de processo, especificando as variaveis independentes. O problema de
programacdo ndo-linear (NLP) é reduzido a um sistema de equagdes nao-

lineares, h(x) = 0, com alguns limites simples sobre as variaveis, g(x) = 0;

Modo de reconciliagdo de dados, o qual ndo foi utilizado neste trabalho, uma vez
que, sabendo que cada modo de operacdo no Romeo necessita de uma
metodologia especifica, isso tornaria a metodologia geral deste trabalho muito
mais extensa no sentido do aprendizado de uma nova ferramenta para um
objetivo que ndo é um dos principais focos aqui estudado. Assim, o Capitulo 4

detalha como foi feita a reconciliacdo de dados neste trabalho;

Modo de otimizagéo: os setpoints das unidades controladas sdo automaticamente
alterados de variaveis independentes para graus de liberdade da otimizacdo. No
caso de modelos estacionarios, ou seja, modelos sem controladores, 0s graus de
liberdade precisam ser definidos manualmente através da ferramenta auxiliar de
customizacdo. A forma geral da funcdo objetivo para este problema €
(INVENSYS, [s.d.]):

b = z SinkEcon Equagdo 2-29
Sinks

— Z SourceEcon
Sources

+ Z Wt.UserAdded
UserAdded

onde Sources representam as entradas do processo, 0s Sinks representam as saidas do

processo, 0s UserAdded sdo os termos determinados pelo usuario, SourceEcon,
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SinkEcon sd@o as contribuicdes econémicas dos respectivos Sources e Sinks para a
funcdo objetivo e Wt é o peso atribuido pelo usuario a cada UserAdded, este Gltimo

referente ao termo customizado pelo usuario.
2.7.2 Aplicacdes de Técnicas de Otimizacdo a Colunas de Destilagdo

A necessidade da diminuicdo dos custos de operacdo em colunas de destilacdo nédo é
uma questao recente. Por essa razdo, muitos trabalhos nessa area podem ser encontrados
datados de mais de 50 anos. Trabalhos como Al-Hag-Ali et al. (1979), Jafarey et. al
(1979), Martin et al. (1981) Morari et al. (1978), por exemplo, aplicaram técnicas de
otimizacdo baseadas em calculos analiticos nesse sistema de separacdo. Com a
necessidade de maior poder computacional e melhores algoritmos de solugdes de
otimizacdo, abordagens baseadas em técnicas de programacdo matematica comecaram a
ser utilizadas para lidar de forma mais efetiva com o projeto e operacdo de colunas de
destilacdo. A seguir serd apresentada uma revisdo da literatura sobre problemas de
otimizacdo com funcgdes objetivo em termos do lucro ou custo, tendo como principal

variavel independente a vazao de refluxo.

Wozny et al. (1997), através de um programa desenvolvido na TU-Berlin, modelaram e
validaram com dados de processo uma planta industrial com trés colunas de destilacao.
O programa serviu de plataforma de analise para propor estruturas alternativas para esse
trem, alcangando um modelo 6timo de arranjo, o qual foi validado a partir de dados
obtidos por uma planta piloto. Outros trabalhos de problemas de otimizacéo aplicados a
trens de destilagdo, a exemplo do de Proios et al. (2005), Caballero e Grossmann (2004)
e Masoumi e Kadkhodaie (2012) normalmente abordam a otimizag&o do ponto de vista

de integracdo energética na fase de projeto.

Na fase de projeto também ha outras abordagens de otimizacdo, como a utilizagdo de
novos equipamentos e métodos como os refervedores internos (KISTER, 1992;
GADALLA, 2003; IFP, 2003), novos pratos (KISTER, 1992; IFP, 2003), bombeamento
e ajuste de cargas (KISTER, 1992; GADALLA , 2003), aumentando vapores no topo
através da diminuicdo da pressdo (HERBERT, 1999; KISTER, 1992; BRIONES, 1999),
e 0 uso de pré-flashes (HERBERT, 1999; IFP, 2003).

Quando o foco e a otimizacdo da condicdo operacional, Langston et al. (2005)

analisaram a sensibilidade de um trem de destilacdo utilizando o Hysys® como
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plataforma. Apo6s as simulagGes, uma funcdo objetivo de carater econémico foi
otimizada, encontrando assim a razdo de refluxo étima para a primeira coluna e o
namero de estagios 6timo para a segunda coluna. Ou seja, este caso trata-se de uma

otimizacdo discreta, onde um problema de carater combinatério foi resolvido.

Mufioz et al. (2006) também usaram o Hysys® como plataforma de simulacdo e
otimizacdo com o objetivo de avaliar duas alternativas para a recuperacao de solvente,
entre destilacdo extrativa (DE) e destilacio com pressdo oscilante (DPO).
Primeiramente realizaram uma analise de sensibilidade, onde a variacdo do niumero de
estagios e da carga térmica do refervedor (CTR) em funcdo da razéo de refluxo foram
analisadas, com a finalidade de especificar o numero ideal de pratos e o prato de
alimentacdo na DPO. Ja na DE, o numero de pratos ideal foi variado para cinco casos
distintos, selecionando para cada um a melhor entrada de alimentacédo e solvente. Essa
anélise mostrou que a razdo solvente por alimentacdo possui efeito significativo sobre a
vazdo de refluxo em ambas colunas e consequentemente sobre a CTR. Assim, foram
realizadas otimizacGes parciais para cada configuracdo, onde ambas tinham como
funcdo objetivo a minimizacdo da CTR, sendo a razdo solvente por alimentacdo a
variavel de decisdo. Contudo, para o caso da DE o valor minimo da CTR encontrado,
requeria um grande numero de estagios, o que torna a solucdo economicamente
inviavel. Entdo, uma otimizacdo global com base no custo anual total foi realizada, a

qual definiu que através da DPO o processo torna-se mais viavel.

Cho e Jeon (2006) modelaram um processo de destilacdo azeotropica responsavel pela
producdo de alcool de isopropil anidrico (IPA) utilizando o PRO/II®. O processo €
constituido por trés colunas, onde a primeira aumenta a concentracdo do IPA, a segunda
realiza a destilacdo azeotrdpica e retira o produto desejado pelo fundo e a terceira é uma
coluna de stripper que fornece um reciclo de volta para a segunda coluna. A
concentracdo de IPA no topo da primeira coluna que minimiza a funcdo objetivo dada
pela carga térmica total dos trés refervedores (QR3) foi determinada por analise de
sensibilidade. Assim, respeitando a Unica restricdo de produzir um produto com no
minimo uma concentracdo de 99,9% de IPA o ponto minimo da funcdo da QR3 foi

definido como o ponto étimo de operacéo.

Rahman et al. (2008) aplicaram o algoritmo Evolucdo Diferencial (ED) para a resolucao

de um problema de otimizac¢do discreto aplicado ao processo de producdo de acido
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latico puro, um processo industrial com um reator CSTR seguido de coluna de
destilacdo com hidrdélise de lactato de metila. O objetivo foi o de minimizar o custo
total, dadas as variaveis de decisdo: temperatura de reacao de esterificacdo, o nimero de
estagios, localizacdo da alimentacdo, taxa de refluxo, massa de catalisador, e 0 nimero e

posicdo dos estagios com reacao.

Lopez et al (2009) otimizaram um processo que compreende trés unidades de destilagdo
de petroleo bruto com o objetivo de maximizar o lucro do sistema, para isso
desenvolveram metamodelos das unidades industriais a partir de prévios modelos
rigorosos do PRO/II®. A otimizacgdo foi realizada uma vez que esses modelos foram
integrados ao GAMS IDE 22.2 - algoritmo de otimizacdo baseado nas condicdes de
operacdo para cada torre de destilacdo atmosférica. As variaveis de decisdo foram
aquelas dadas como entradas no metamodelo. Assim, melhores resultados econdmicos

foram atingidos.

Fazlali et al. (2009) apud Hosseini (2006), desenvolveram um trabalho, onde uma
coluna de destilacdo atmosférica foi modelada utilizando dois simuladores, Aspen Plus
10.3 e Provision 5.61. Notou-se que 0 aumento da producdo do produto ndo era o Gnico
objetivo, mas também a minimizacdo do consumo de energia. Ambos modelos foram
validados com base nas condi¢Oes operacionais e dados reais de planta, e entdo
comparados. As condi¢Ges operacionais o6timas foram calculadas nos préprios

simuladores.

Lee et al. (2011) realizaram uma analise computacional através de simulagbes e
otimizac@es utilizando o simulador comercial PRO/II® em um processo de destilagcdo
com pressdo diferenciada que separa uma mistura binaria de tetrahidrofurano (THF) e
agua através de duas colunas. A vazao de reciclo, a qual é adicionada a alimentacdo da
primeira coluna vindo do destilado da segunda coluna foi variada considerando seis
diferentes razdes de refluxo, onde a carga do refervedor foi analisada. Assim, através da
analise de sensibilidade, determinou-se a razdo de reciclo para carga minima do
refervedor. Considerando essa nova condi¢do operacional, na segunda coluna o estagio
de alimentacdo foi variado para quatro diferentes estadgios de alimentacdo para a
primeira coluna, até minimizar a carga do refervedor. Assim, uma segunda condigéo
operacional, onde a soma da carga energética dos refervedores fosse minima, foi

encontrada, e definida como ponto 6timo operacional.
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Mores et al. (2012) realizaram uma otimizacdo simultanea das condicGes operacionais e
das dimensdes de uma unidade regeneradora de amina na pos-combustdo do processo de
captura de CO,. O resultado do modelo matematico, simulado no software Hysys® e
validado com dados experimentais publicados, foi implementado no ambiente de
otimizacdo conhecido como Sistema de Modelagem Algébrica Geral. Trés otimizacgdes
distintas foram realizadas. Na primeira, a funcéo objetivo a ser minimizada foi a carga
térmica do refervedor e a variavel de decisdo, a temperatura de alimentacdo da coluna,
em contraste com 0s outros dois casos de estudo que consideraram a recuperacao de
CO, como varidvel de decisdo e como funcdo objetivo a carga térmica especifica do
refervedor. As familias de solucBes Gtimas apresentadas para os trés problemas mostram
claramente que as funcionalidades das mais importantes variaveis do processo
(condicdes de operacédo e dimensdes) em relacdo a concentracdo de recuperacao de CO,
sdo suaves (linear, polinomial, decaimento exponencial, crescimento exponencial) e,
portanto, podem ser aproximadas corretamente de uma forma simples, sem a

necessidade de modelos detalhados.

Ochieng et al. (2013) mostraram como uma otimizacdo multi-objetivo bare-bone por
enxame de particulas (MOBBPSO) pode ser efetivamente utilizada no ajuste de
parametros de processo e analise de desempenho para uma unidade de adogamento de
gas natural através da maximizacdo da recuperacdo de hidrocarbonetos e minimizagéo
da energia. Os dois objetivos sdo combinados e resolvidos como um Unico problema,
através do método da soma ponderada. O modelo foi simulado e validado no simulador
de processo ProMax®, e nele um estudo da sensibilidade paramétrica foi realizado,
sendo possivel a determinacédo das seis variaveis de decisdo. O cddigo de otimizagéo foi
desenvolvido no Visual Basic for Application (VBA) e, em seguida, integrado ao
ProMax® para sintonizar as vazdes de circulacdo de solvente, cargas térmicas do
refervedor e pressdes de regeneracdo da unidade de adogcamento de gas, de modo que o

consumo de energia e recuperacdo dos hidrocarbonetos séo otimizados.

Abolpour et al. (2013) desenvolveram um trabalho que incluiu trés etapas.
Primeiramente, desenvolveram um cédigo no Matlab® para o0 modelo matematico da
coluna. O segundo passo foi validar o modelo utilizando um modelo simulado no
Hysys® v.3.2. O terceiro passo foi o calculo da razdo de refluxo étima para minimizar o
custo operacional. O fator de refluxo 6timo (razdo de refluxo sobre razdo minima de

refluxo) foi definido como uma funcdo dos precos da energia e dos custos de
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depreciacdo dos equipamentos. Atraves das simulagdes obteve-se uma curva do custo
operacional que acusa um ponto de minimo, definindo entdo, a razdo de refluxo 6tima.
Concluiu-se que, a precos de energia baixos ou altos custos de depreciagédo de
equipamentos, o fator de refluxo ideal ¢ alto, enquanto que a baixo custo de depreciacao

de equipamentos ou altos pregos da energia, o fator de refluxo ideal é baixo.

Javaloyes-Antdn et al. (2013) abordaram o projeto 6timo de processos de destilagdo
individuais e complexos usando um modelo rigoroso prato-a-prato. A abordagem utiliza
um simulador de processo comercial (Aspen Hysys®) e a heuristica de otimizacdo por
enxame de particulas (PSO - Particle Swarm Optimization). A ferramenta
implementada forneceu a configuracdo ideal de sistemas de colunas de destilagdo, que

incluiu variaveis continuas e discretas, através da minimizacao do custo anual total.

Com base na pesquisa bibliografica realizada, pdde-se observar a importancia de se
efetuar uma analise energética dos sistemas de destilacdo, considerando também os
aspectos econdmicos por meio de um procedimento de otimizacdo, baseada nos custos
inerentes ao processo. Observou-se ainda que os métodos de otimizacdo variam entre 0s
processos, contudo a andlise da sensibilidade, etapa que antecede a otimizacao e estuda
o comportamento do processo é fundamental para qualquer sistema que visa ser
otimizado. Foi possivel perceber, assim, que muitos dos problemas de otimizacao
formulados foram solucionados na propria andlise de sensibilidade, uma vez que a
funcdo objetivo mostrou um ponto de minimo vidvel. J& 0s sistemas que precisaram
utilizar uma ferramenta de otimizacdo, normalmente incluiram outros critérios
relacionados a configuracdo do processo como o numero de pratos ou prato 6timo de
alimentacdo. Finalmente, essa pesquisa mostrou a necessidade da otimizacéo energética
em colunas de destilacdo, a importancia de obter um modelo representativo do processo

e de realizar uma analise de sensibilidade coerente.
2.8 Conclusao

Este capitulo apresentou a modelagem matematica rigorosa de uma coluna de destilacao
com a respectiva andlise de graus de liberdade. Além disso, foi feita uma revisdo da
literatura sobre estudos de otimizagdo aplicados a processos de destilagdo. Os
fundamentos aqui apresentados constituem, portanto, 0 embasamento necessario para 0s

demais capitulos desta dissertacgéo.
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3 Descricéo do Processo

3.1 Introducéo

Para aplicar com éxito a metodologia proposta neste trabalho, é fundamental o
conhecimento detalhado da configuracéo fisica do processo, assim como das condi¢oes
de operacdo do mesmo. Assim, este capitulo apresenta a descricdo detalhada do
processo em estudo com base nas informag6es dos manuais de operacdo da planta e em
atas geradas a partir das reunides com os engenheiros de processo da planta. Para
garantir a confidencialidade dos dados, todas as varidveis de processo, sejam elas
obtidas por medi¢cdo ou no manual de operacdo, sdo apresentadas aqui de forma

normalizada.
3.2 Descricdo da Unidade de Recuperagéo de Solvente

A unidade em estudo é a secdo de recuperacdo de solvente de uma planta industrial de
polimerizacdo de eteno em solucdo. O processo € realizado em solugdo, onde o
ciclohexano é o solvente. O etileno (mondémero) pode ser co-polimerizado com 1-
buteno ou 1-octeno (comondmeros), em diferentes quantidades, a depender do produto
desejado. Assim, dois tipos de familias podem ser produzidas, sendo elas, a familia
buteno e familia octeno. A familia buteno é o processo mais expressivo desta unidade,
produzindo 21 resinas distintas, divididas em cinco grupos, rotomoldagem, filme
buteno, injecdo de baixa, injecdo de alta e réfia. Assim, este trabalho considera os dados
apenas da familia buteno.

A Figura 3-1 ilustra o fluxograma do processo de forma genérica. Apés a reacgdo, a
solucdo polimérica segue para a se¢do de separacdo, onde é despressurizada em Varios
estagios para remover uma mistura de solvente, eteno, comondmeros, grease ou cera
(polimero de baixo peso molecular) e impurezas (carbonilas e cetonas) ndo reagidos,
além de outros compostos formados durante a reacdo e desativacdo. Na secdo de
separacao, a solucéo passa primeiramente por adsorvedores para remoc¢éo do catalisador
e, em seguida, segue para um dos separadores em série, onde 0s componentes ndo

reagidos sdo removidos da resina. O separador de pressdo intermediaria (IPS,
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intermediate pressure separator) é o primeiro e realiza uma separagdo preliminar dos
compostos. O polimero, ainda contaminado com aproximadamente 60% em massa de
solvente, sai pelo fundo do equipamento e é, entdo, enviado a um separador de baixa
pressdo (LPS, low pressure separator), onde o restante dos leves é retirado pelo topo.
Uma massa polimérica pastosa restante sai pelo fundo do separador e segue para
extrusdo e pelletizacdo. Entdo, a resina fundida flui por gravidade até uma
extrusora/pelletizadora, que resfria os granulos obtidos com &gua e 0s envia para uma
coluna “Stripper”. Nessa coluna o solvente residual é retirado dos pellets que, apds
secagem, sdo enviados para silos de mistura (Blenders), silos de armazenamento e
ensaque. (AGUIAR, 2012; BRASKEM S.A., 2012).

Figura 3 - 1 Esquema do processo (Aguiar, C., 2012)
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Etilano
Uma secdo de recuperacdo de solvente, monémero e comondmero realiza a separacdo

destes componentes, ja que o solvente e os comondmeros recuperados sdo reenviados
para a purificagdo. O mondmero recuperado ndo € reutilizado, sendo devolvido a
unidade que o fornece. A area de recuperacdo envolve um sistema de recuperacao de
vapor de baixa pressdo, que recebe as correntes provenientes dos separadores e remove
a agua livre existente na mistura. Apos a condensacao parcial de tais correntes e geracéo
de vapor pelo sistema citado, um vaso recebe a mistura bifasica contendo
principalmente ciclohexano, mondémero, comonémeros e grease. Tal mistura é enviada
para o trem de destilacdo da planta, chegando primeiramente ao tambor de alimentacao,
onde acontece uma separacdo de fases. Dessa separagdo saem duas correntes com

distintas composic6es, uma vapor e outra liquida, que seguem para a primeira coluna.
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A érea de destilacdo é constituida por cinco colunas como representa a Figura 3-2. A
primeira coluna, coluna A, separa a corrente de solvente dos mais leves (monémero e
comondmeros). Todo monémero e comondmero alimentados saem no topo e seguem
para as duas torres em série: coluna B, responsavel por remover eteno; coluna C, a qual
recupera 0 comondmero no topo. Ja as colunas D e E sdo responsaveis pela purificacao
da corrente rica em solvente oriunda da coluna A. A coluna D recupera o solvente pelo
topo e a coluna E, praticamente uma extensdo da anterior, concentrard o grease para
purgé-lo para a fornalha, como combustivel. Assim, como o objetivo deste trabalho esta
atrelado a recuperacdo deste solvente, o modelo aqui proposto considera as colunas A,
DeE.

Figura 3 - 2 Fluxograma esquematico da area de recuperacdo (Adaptado de AGUIAR,
C., 2012)
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A coluna A, como mostra a Figura 3 - 3, € uma torre com 42 pratos, contados de baixo
para cima. Esta é a primeira coluna do trem de destilacdo, logo recebe a carga do
separador de baixa pressdo e opera a uma pressao manométrica em torno de 0,41 a 0,42
kgf/cm?, variacdo esta que afeta diretamente toda a composicdo ao longo da coluna.
Essa torre possui trés alimentacdes: uma de vapor (FV), que entra no vigésimo quinto
prato; e outra de liquido (FL), que entra no vigésimo primeiro prato, ambas
provenientes do vaso de alimentacdo da coluna; e uma terceira alimentagdo, make-up de
buteno (FMU), proveniente do vaso de refluxo da coluna C, que entra no tambor de

refluxo da coluna A.

Quito, C. Pag. 43



Capitulo 3 Descricdo do Processo

Figura 3 - 3 Diagrama das malhas de controle da coluna A.
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Os leves, mondmero e comondmero, saem pelo topo dessa coluna, sdo condensados e
bombeados para as colunas B e C, em série. Os pesados saem no fundo como mistura
liquida quente para posterior destilacdo com o objetivo de remover os oligbmeros (cera)
e cetonas, provendo um solvente reutilizavel para a area de purificagdo. Assim, a funcéo
da coluna é separar eteno e buteno que ndo reagiram e algumas impurezas tais como
cetonas de baixo peso molecular, que saem juntos pelo topo por serem mais leves. Os
mais pesados saem pelo fundo, sendo esses o ciclohexano, os oligdmeros, 0s residuos
de catalisador e algumas outras impurezas. A coluna possui um condensador total e um
refervedor cuja carga térmica deve garantir uma alta taxa de vaporizacdo para que a
corrente de fundo saia praticamente livre de buteno. Essa carga térmica é fornecida por

uma vazao de vapor a pressio de 0,6 kgf/cm?.

Os perfis de temperatura e pressdo para todas as resinas da familia de buteno sdo os
mesmos. A temperatura de topo sempre estd em torno de 0,27°C e a temperatura de
fundo, sempre em torno de 0,73°C, temperatura que garante uma corrente de fundo com
um maximo de 240 ppm de buteno para alimentar a coluna D. Isto previne
principalmente interferéncia no controle de densidade em resinas de alta densidade e

condicdes de sobrepressdo na coluna D e coluna E, as quais sdo projetadas para pressao
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de operacdo significativamente mais baixa. A corrente de topo deve ter em torno de
10% em massa de ciclohexano restringindo a perda, porém garantindo o nivel da coluna
B seguinte, ja que o eteno é muito volatil e seria dificil manter o hold up na coluna. O
ciclohexano que sai no fundo da coluna B, ap6s passar por outra separagdo, retorna a

reacao, logo néo é perda do processo.

A coluna A possui cinco malhas principais de controle, como ilustra a Figura 3 - 3. A
primeira malha é de pressdo da coluna, essa é controlada por duas possiveis
estratégias: controle primario de pressdo, variando o fluxo de dgua para o condensador e
controle secundario de pressao, ventando o vaso de refluxo para o flare, garantindo a
despressurizacdo da coluna ja que o eteno é o principal responsavel por manter a
pressdo desta. Contudo, aumentar a vazdo de make-up de buteno do tambor de refluxo
pode ser considerada uma manobra de operacdo para diminuir a sobrepressdo da coluna.
Nessas condig¢des, 0 buteno desta corrente ajuda a pressurizar o tambor de refluxo,
auxiliando na condensacgéo do eteno dentro do tambor e, por consequéncia, reduzindo a
pressdo da coluna a medida que retorna mais eteno condensado para a mesma. Outra
variavel que interfere na pressao dessa coluna é a vazdo de vapor para o refervedor. A
relacdo entre a quantidade de buteno e eteno no topo da coluna precisa ser mantida em
pelo menos 6:1, j& que valores menores reduzem a eficiéncia do condensador. Para
manter a diferenca de pressdo entre a coluna e seu vaso de alimentacéo, o operador pode
atuar na vazdo de alimentacdo de vapor. Além disso, é a coluna A que previne a

sobrepressé@o da coluna D que foi projetada para trabalhar com pressdes mais baixas.

A segunda malha € a de nivel da coluna, essa sendo de estratégia de controle tipo
cascata com o controlador de vazdo de alimentacdo de liquido. Outras manobras
também sdo realizadas para manter o controle de nivel, como ajuste da vazdo da
corrente de fundo ou da vazdo de vapor no refervedor. A terceira malha é para o
controle de temperatura do topo, tendo como variavel manipulada a vazéo de refluxo.
Como alternativa, 0 operador pode ajustar a temperatura da alimentacdo através do
sistema de aquecimento da carga. Esta manobra pode, contudo, aumentar o consumo de
vapor. A quarta malha é para controle do nivel do tambor de refluxo, manipulando a
vazdo de make-up de buteno. A quinta e Ultima malha controla a temperatura de
fundo da torre manipulando a vazédo de vapor para o refervedor. O operador pode ainda
controlar esta temperatura de fundo da coluna atraves da vazdo de alimentagdo de

liquido.
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A segunda coluna do trem de destilacéo € a coluna D, a qual € responsavel por separar o
solvente de componentes mais pesados, representada na Figura 3 - 4. A alimentacdo
dessa coluna € oriunda do fundo da coluna A e sua pressao de operagdo varia entre 0,14
e 0,16 kgf/cm?. Essa coluna possui 29 pratos de separacdo valvulados, sendo que o prato
de alimentacéo pode ser o prato 17 ou o prato 21, esse Ultimo escolhido para o caso de
resinas da familia buteno. Além disso, o diferencial de temperatura desta coluna nao
deve ser superior a 6°C. Para a familia de filme buteno, recomenda-se manter esse

diferencial entre 4,5 e 5°C, o que, indiretamente, mantém a pureza.

Figura 3 - 4 Diagrama das malhas de controle da coluna D.
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A coluna D possui 0 maior gasto energético com o consumo de vapor para a carga do
refervedor, operando também com vapor de alta pressdo, a um custo de
R$130,00/ton. A corrente de destilado da coluna D esta a uma temperatura entre 0,38°C
e 0,54°C, e é preciso garantir que esta tenha praticamente 100% de ciclohexano, ou seja,
auséncia de grease, pois esta corrente € reciclada para o purificador de ciclohexano. A
presenca de cera neste purificador provoca oscilacbes na reacdo de forma que os

operadores aumentam o catalisador ou reduzem a producao.
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Além disso, essa corrente, quando carrega carbonilas e outras impurezas, prejudica a
area de purificacdo, pois reage com os leitos de silica, ou seja, € importante manter essa
corrente 0 maximo possivel livre de impurezas. Essa pureza é determinada pela razéo de
refluxo externo, a qual € definida pela equipe de operagdo como sendo a razdo entre a
vazdo de refluxo e a de alimentacdo da coluna. Para as resinas de filme buteno, esta
razdo € de 0,5; resinas rotomoldagem a razdo é de 0,45; resinas de injecdo de alta e

baixa a razdo é de 0,45; e por ultimo para as resinas rafia € de 0,45.

Quanto as malhas de controle desta coluna, sdo trés, como mostra a Figura 3 - 4. A
primeira é do nivel da coluna, que é controlado pelo make-up de vapor de alta pressdo
para o refervedor. A segunda malha é de pressao, a qual é controlada pelo vapor de
baixa pressdo que deixa o condensador. Por ultimo, uma malha de nivel do vaso de
refluxo, em cascata com o controlador de vazdo de alimentacdo dessa coluna. Contudo,
a manipulacdo da vazéo de alimentacdo dessa coluna, vinda do fundo da coluna A,
torna-se uma alternativa, como manobra de operacdo, para o controle do nivel dessa

coluna.

A Ultima coluna do trem de destilacdo, coluna E, esquematizada na Figura 3-5, é
responsavel por separar praticamente todo o ciclohexano oriundo da coluna D dos
componentes pesados, 0s quais sdo concentrados para posterior queima nas fornalhas,
por causa do seu alto poder calorifico. Sua alimentacdo vem do fundo da coluna D e
entra no Ultimo de 29 pratos de separacdo, contados de baixo pra cima. A pressao de
operacgdo dessa torre varia entre 0,07 e 0,08 kgf/cm2. Seu destilado é enviado para o
fundo da torre D. O grease e os pesados sdo enviados para as fornalhas como
combustivel alternativo. A coluna E precisa ter uma vazdo minima de fundo de 0,53
kg/h, de acordo com o historico do processo, com 85 a 90% de cera e um minimo de
10% em massa de ciclohexano, este para garantir a fluidez da corrente. Essa purga
precisa ser mantida em uma quantidade tal que garanta que a corrente de topo da coluna

D esteja livre de impurezas, consideradas veneno para o catalisador, como j& discutido.

O controle do diferencial de temperatura (AT) da coluna ¢ feito pela manipula¢do da
vazdo de fundo: se AT da coluna ultrapassar 60°C, a valvula para a fornalha abre acima
de 0,53 kg/h para desconcentrar a coluna, o que significa perda de ciclohexano, que
possui um valor de R$ 7.000,00/ton. Essa € uma das quatro malhas de controle desta

coluna. A segunda malha é a de pressdo da coluna, a qual é controlada através do
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variador de velocidade de um dos ventiladores no topo da coluna. O outro ventilador
com rotacdo fixa minimiza o risco de sobrepressdo na coluna. A terceira malha é de
nivel da coluna controlada pela vazdo de vapor para o refervedor. A ultima malha de

controle é para a vazéo da alimentac&o.

Figura 3 - 5 Diagrama das malhas de controle da coluna E.
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3.3 Conclusao

Esse capitulo apresentou uma visdo detalhada do processo, incluindo as estratégias de
controle e as restricbes de operacdo da familia de resina em estudo. Todas essas
informacdes sdo imprescindiveis para determinar as condi¢cdes de operacdes, graus de
liberdade e especificacdes do modelo. Além disso, a validacdo do modelo é outra etapa
que depende dessa descricdo, uma vez que as restricdes do processo precisam ser
minuciosamente respeitadas para que o modelo seja representativo do sistema real.
Entdo, com base nessa descri¢do, a modelagem do sistema sera apresentada no préximo

capitulo.
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4 Condicionamento de Dados

4.1 Introdugéo

Para monitorar efetivamente uma planta industrial, controlar a producéo e garantir sua
operagdo, € necessario que se saiba o estado real da planta em qualquer momento
desejado. Com este propdsito, um grande nimero de varidveis de processo sao medidas
e seus valores armazenados em banco de dados em tempo real. Com o avango das
técnicas de medicdo e modelagem, atreladas ao avanco das técnicas computacionais, a
quantidade de dados de processo armazenada so tende a aumentar (KONGSJAHJU, R.,
ROLLINS D. K., BASCUNANA, 2000). O uso racional de grandes volumes de dados

requer a aplicacdo de técnicas adequadas para aumentar a sua precis&o.

Segundo Bascur e Linares (2006), um dos maiores desafios para analise de desempenho
operacional é a aquisicdo, validacdo e reconciliagdo da informacdo do processo.
Informagdes confiaveis e validadas sobre o0 processo sdo necessarias para qualquer
tomada de decisdo sobre o mesmo. Os autores afirmam que os problemas tipicos com
dados de processos de plantas industriais sdo: absurda quantidade de dados; pouca
confianga nos dados disponiveis e falta de consisténcia violando as restricGes

conhecidas (balangos de massa e energia).

A baixa qualidade dos dados pode resultar em tomadas de deciséo baseadas em dados
pouco confiaveis em todos o0s niveis da organizacdo e, consequentemente, prejuizos
financeiros. Como todas as medicdes de processo estdo sujeitas a algum tipo de
incerteza, todos estes dados armazenados podem estar corrompidos de alguma maneira,
seja com pequenos erros aleatérios ou com erros grosseiros. Desta forma ndo se pode

esperar que os dados obedecam as leis de conservacdo de massa ou de energia.
Erros de medicao sdo gerados por diferentes fontes (WANG, D., ROMAGNOLI, 2003):

e Relacionadas aos instrumentos, como irreprodutibilidade, degradagéo, mau
funcionamento, aferi¢do ou instalacdo impropria, falha completa;
e Erros humanos;

e Variabilidade relacionadas ao processo.
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As técnicas de reducdo de erro podem ser aplicadas a qualquer processo industrial,
fazendo parte de uma estratégia conhecida como condicionamento de dados (ou ainda
retificacdo de dados), na qual a reconciliacdo de dados estd incluida. Esta estratégia
envolve uma série de etapas, podendo ser baseadas em modelos do processo ou ndo. Na
Figura 4 - 1 sdo mostradas as principais etapas e 0s principais topicos relacionados ao

condicionamento de dados.

Figura 4 - 1 Condicionamento de Dados e Aplicacdes (FARIAS, 2009)

Processo

|

Dados de processo

r t -
I3 -
f -

Aquisicdo de dados / Historiador / \
| PROBLEMATICA |
-Pré-tratamento do sinal

Recuperacio dos dados ) N oo
-Tmnsfnrma{;ncs I1HU-|1I1CHTC!~;

-Determinacio da Distribuigdo
Validagdo e Reconstrucio -Detecgio de Estados Estacionarios

-Determinagiio de Varidncia

Filtragem | -Detec¢io de Erros grosseiros J
;
- _
!
;
/

Reconciliagio -

R e T T R R Aph‘.caqﬁes ............................. N

Tomada de 1
decisdes I

I

I

]

{ Otimizagio ] [ Manutengio J

Controle Avaliagio de “ontrol .
Avangado equipamentos Contro e‘de negocio
producio

Este capitulo apresentara as etapas do condicionamento que sdo necessarias para o
estudo de caso em questdo, a fim de tornar este enorme banco de dados do processo
mais preciso, de menor dimensdo, e para que todas as informacdes relevantes estejam
presentes. Isto acontece, pois se deseja reconstruir o estado da planta a partir das

varigveis armazenadas.

Além disso, é importante ressaltar que todos os dados apresentados neste trabalho

foram normalizados por questdes de confidencialidade das informacdes.
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4.2  Aquisicdo e Analise de Dados

Aguiar (2012) fez a modelagem estacionaria da coluna A no Hysys, considerando
apenas uma resina da familia buteno, aqui denominada resina 01. Os dados de processo,
ja tratados e reconciliados pelo autor, foram adotados no presente estudo para um
primeiro cenario de validagdo, esse considerado como um teste preliminar. A empresa
forneceu informacdes de processo como o manual de operacdo, os fluxogramas de
engenharia, telas do supervisoério, além de dados de processo, coletados durante trinta
dias corridos do ano de 2014, a cada trés minutos, cobrindo a produgéo de 25 resinas.
Tais informacdes foram obtidas através do software de acompanhamento de processo da
unidade (Process Information, do fabricante OSI). Dentre essas diferentes condicOes
operacionais, as que correspondem as trés resinas com maior impacto para a planta,
conforme informagéo dos engenheiros de processo, foram aquelas escolhidas para
serem modeladas, neste contexto de 2014. As resinas sdo de injecdo de baixa,
rotomoldagem e injecdo de alta, aqui representadas como resina 02, resina 03 e resina

04, respectivamente.

Os dados foram plotados de acordo com 0 momento de operacdo para as trés resinas
aqui escolhidas. A resina 02 comecgou sua operacdo dia 06, més 01, as 06:42h, ja a
resina 03 teve inicio 12 horas depois do término desta e por Gltimo a resina 04, cerca de
quatro dias apds a segunda. A Figura 4 - 2, a Figura 4 - 3 e a Figura 4 - 4 ilustram os
dados dindmicos referentes a resina 02, mostrando o perfil de temperatura e vazéo das

principais correntes, para as colunas A, D e E, respectivamente.

Em geral, os perfis variam bastante no comeco devido a mudanca de grades, ou seja, ao
se partir para a producdo de outra resina, € necessario em torno de uma hora para que o
processo estabilize. Porém, mesmo ap6s o estado estacionario ser alcancado, algumas
perturbacdes continuam ocorrendo, essas causadas por diversos fatores como: erro de
medicdo aleatdrio, instrumento descalibrado, erro de transmissdao do sinal, nao
linearidade do instrumento, ou até mesmo influéncia ambiental. As malhas de vazdo
possuem maiores ruidos, comparadas as malhas de temperatura, o que é esperado, por

causa da menor sensibilidade dos medidores.
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Figura 4 - 2 Perfil de Temperatura (a) e Vazéo (b) para as Correntes da Alimentacéo,

Destilado, Refluxo e Fundo da Coluna A para resina 02, onde TV e TL séo as

temperaturas das correntes de alimentacao vapor e liquido, respectivamente, Tp_41 éa
temperatura do prato 41, o de fundo, TT_A e TD_A s&o as temperaturas de topo e

destilado, FV, FL e FMU sdo as vazdes de alimentacao vapor, liquida e de make-up de

buteno, respectivamente, FD_A, FR_A e FF_A sdo as vazes de destilado, refluxo e

fundo, respectivamente.
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Figura 4 - 3 Perfil de Temperatura (a) e Vazdo (b) para as Correntes do Destilado,
Refluxo e Fundo da Coluna D para resina 02, onde TF_D e TT_D séo as temperaturas
das correntes de fundo e destilado, respectivamente, FD_D, FR_D e FF_D séo as
vazOes de destilado, refluxo e fundo, respectivamente.
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Figura 4 - 4 Perfil de Temperatura (a) e Vazdo (b) para as Correntes do Destilado,
Refluxo e Fundo da Coluna E para resina 02, onde TF_E e TT_E sdo as temperaturas
das correntes de fundo e destilado, respectivamente, FD_E, FR_E e FF_E séo as vazdes
de destilado, refluxo e fundo, respectivamente.
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As vazdes de alimentacdo de vapor (FV) e liquido (FL) da coluna A vém de um vaso
separador de fases, logo sdo complementares, quando uma aumenta, a outra diminui,
cada uma com sua respectiva temperatura TV e TL (Figura 4 - 2). A alimentacdo FM
refere-se ao make-up de buteno, sendo apenas uma reposicao para garantir a eficacia da
separagdo. A vazdo de destilado da coluna A (FD_A) é a vazdo mais constante para
todas as condicOes operacionais evitando, assim, o inundamento da coluna a jusante

devido a sua capacidade significativamente inferior.

As vazdes de fundo (FF_A) e de refluxo (FR_A) dessa coluna, por outro lado, refletem
as flutuacOes sofridas pela carga. A temperatura de topo da coluna A (TT_A) fica em

torno de 0,27°C para evitar a evaporacdo excessiva do ciclohexano e inundagdo da
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coluna seguinte. Como a corrente de fundo ndo possui medicdo de temperatura, a
medicgéo do termopar do prato 41 (Tp_41) garante essa informacéo, sendo esse valor em
torno de 0,73°C, 0 que assegura a evaporacao satisfatoria dos componentes leves. A
temperatura do destilado (TD_A) é mais baixa que a de topo pela condensacdo da
corrente e ainda mais pela adicdo da corrente de make-up de buteno no tambor de

refluxo a uma temperatura de 0,03°C.

Ja na coluna D (Figura 4 - 3), as temperaturas de topo (TT_D) e a de fundo (TF_D)
seguem 0 mesmo padrdo, variando na mesma proporcdo. Apesar de esses perfis
diferirem entre condi¢cdes de operacdo, o padrdo entre as temperaturas € mantido. No
caso da resina 02, a maior variagdo ocorreu no comego da campanha, o que € normal

para o reajuste a uma nova condicéo.

Quanto as vazdes dessa coluna, a vazdo de refluxo (FR_D) e a de destilado (FD_D) séo
as que apresentam maiores flutuacdes. Isso se deve ao controle de nivel do tambor de
refluxo, que manipula a alimentacdo dessa coluna, provocando maiores variagdes nas
correntes de topo uma vez que essas tém como composi¢cdo praticamente 100% de

ciclohexano. Ja a vazao de fundo da coluna (FF_D) apresenta poucas variagoes.

E, por fim, na coluna E (Figura 4 - 4), sua vazdo de destilado (FD_E) possui certo
ruido, o qual ndo ocorre doze horas depois na operacdo de outra resina, conforme
mostra a Figura 4 - 7. Este ruido, contudo, ndo interfere nas demais variaveis medidas.
Isso pode ser um indicativo que a instrumentacdo estd preparada para um tipo de
operacgdo, ou seja, a mesma planta é usada para mais do que um tipo de producéo. Além
disso, para outros pontos operacionais a interferéncia dessa variavel ndo prejudica o

processo.

J& a vazdo de fundo da coluna E (FF_E) possui uma variacdo acentuada. Essa corrente
é a Unica medida em kg/h devido a pequena quantidade em comparacdo ao restante do
processo. Essa corrente é considerada pela operacdo como uma purga, que fica em torno
de 0,53 kg/h, valor um pouco diferente do qual o valor medido tenta estabilizar, que
seria em torno de 0,87 kg/h. Nessa corrente sai toda a cera que entrou no processo, além
de uma pequena quantidade de solvente para garantir a fluidez da corrente. Assim, a
minima quantidade a mais de ciclohexano que saia pelo fundo dessa coluna ja causa

uma variacao significativa no perfil, apesar de ndo representar muito impacto para o
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processo, tendo em vista a sua ordem de grandeza. Esse efeito dessa variavel foi

observado para os perfis das trés resinas (Figura 4 - 7 (b) e Figura 4 - 10 (b)).

Por Gltimo, as temperaturas de topo (TT_E) e de fundo (TF_E) dessa coluna para as
resinas 02 e 03 apresentaram perfis praticamente constantes (Figura 4 - 4 (a) e Figura
4 - 7 (a)). Os perfis de temperatura da resina 04 (Figura 4 - 10 (a)), entretanto, variam
conforme as flutuagdes da carga, principalmente as apresentadas na corrente de entrada
de liquido, o que serd mais detalhado adiante.

A Figura 4 - 5, a Figura 4 - 6 e a Figura 4 - 7 desempenham o mesmo papel, contudo
para a resina 03. Para essa resina, os perfis possuem um carater majoritariamente
constante. As vazdes da coluna A possuem pequenas varia¢des no final da campanha,
mas que parecem nao ter influéncia nas temperaturas dessa coluna. Por outro lado, o
perfil de temperatura da coluna D apresenta uma leve oscilagdo, o que pode ter sido por
conta de algum ajuste da pressé@o pelo controlador, quanto aos picos parecem ser algum
erro relacionado ao instrumento, ja que nao refletem nas outras medidas. No caso das
vaz0es nessa mesma coluna, as maiores variacOes sdo vistas para a FR_D que
acompanha a alimentagédo dessa coluna (FF_A), pelo mesmo motivo explicado para a
resina anterior. Além disso, esse mesmo comportamento pode ser visto para a resina 04,

ao se observar as Figura4 - 8 e Figura 4 - 9.

Quito, C. Pag. 56



Capitulo 4 Condicionamento de Dados

Figura 4 - 5 Perfil de Temperatura (a) e Vazéo (b) para as Correntes da Alimentacéo,
Destilado, Refluxo e Fundo da Coluna A para resina 03, onde TV e TL séo as temperaturas
das correntes de alimentagdo vapor e liquido, respectivamente, Tp_41 é a temperatura do prato
41, o de fundo, TT_A e TD_A sdo as temperaturas de topo e destilado, FV, FL e FMU séo as
vazOes de alimentagdo vapor, liquida e de make-up de buteno, respectivamente, FD_A, FR_Ae

FF_A s&o as vazdes de destilado, refluxo e fundo, respectivamente.
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Figura 4 - 6 Perfil de Temperatura (a) e Vazéo (b) para as Correntes da Alimentacéo,
Destilado, Refluxo e Fundo da Coluna D para resina 03, onde TF_D e TT_D sdo as
temperaturas das correntes de fundo e destilado, respectivamente, FD_D, FR_D e FF_D
séo as vazOes de destilado, refluxo e fundo, respectivamente.
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Figura 4 - 7 Perfil de Temperatura (a) e Vazéo (b) para as Correntes da Alimentacéo,
Destilado, Refluxo e Fundo da Coluna E para resina 03, onde TF_E e TT_E sdo as
temperaturas das correntes de fundo e destilado, respectivamente, FD_E, FR_E e FF_E
séo as vazdes de destilado, refluxo e fundo, respectivamente.
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Por fim, para a resina 04 esses perfis sdo representados pela Figura 4 - 8, Figura4-9e
Figura 4 - 10. Essas mostram que os dados tiveram bastante ruido. Do meio para o final
da campanha observa-se um aumento da vazdo da corrente de carga liquida (FL), com
consequente reducédo da carga de vapor (FV). Isso provoca a reducdo da vazao no topo,
diminuindo a corrente de refluxo (FR_A). Os perfis de temperatura das colunas A e D
ndo foram muito influenciados por essas flutuacbes na carga. Contudo, os perfis de

temperatura da coluna E indicam a influéncia da flutuacéo da carga.
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Figura 4 - 8 Perfil de Temperatura (a) e Vazéo (b) para as Correntes da Alimentacéo,
Destilado, Refluxo e Fundo da Coluna A para resina 04, onde TV e TL séo as
temperaturas das correntes de alimentacao vapor e liquido, respectivamente, Tp_41 é a
temperatura do prato 41, o de fundo, TT_A e TD_A séo as temperaturas de topo e
destilado, FV, FL e FMU sdo as vazdes de alimentacao vapor, liquida e de make-up de
buteno, respectivamente, FD_A, FR_A e FF_A s&o as vaz0es de destilado, refluxo e
fundo, respectivamente.
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Figura 4 - 9 Perfil de Temperatura (a) e Vazéo (b) para as Correntes da Alimentacéo,
Destilado, Refluxo e Fundo da Coluna D para resina 04, onde TF_D e TT_D sdo as
temperaturas das correntes de fundo e destilado, respectivamente, FD_D, FR_D e FF_D
séo as vazOes de destilado, refluxo e fundo, respectivamente.
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Figura 4 - 10 Perfil de Temperatura (a) e Vazéo (b) para as Correntes da Alimentacao,
Destilado, Refluxo e Fundo da Coluna E para resina 04, onde TF_Ee TT_E sdo as
temperaturas das correntes de fundo e destilado, respectivamente, FD_E, FR_E e FF_E
séo as vazOes de destilado, refluxo e fundo, respectivamente.
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As correntes do sistema de recuperacdo ndo possuem analisadores em linha, os quais
permitiriam conhecer a composicdo das mesmas. A empresa ndo disponibilizou
amostras de andlises em laboratério. Assim, as composi¢cGes das correntes de
alimentacdo da coluna A para a resina 01 foram obtidas do balanco material da planta
realizado na década de 90 pela empresa Dupont, conforme apresenta a Tabela 4 - 1
(AGUIAR, 2012). Ressalta-se que o somatério das fracBes ndo é igual a 1 devido a
normalizado dos dados e que o mesmo sera observado na Tabela 4 - 2. Esse balanco,
realizado para cada uma das familias de resinas, fornece uma boa estimativa das

composicoes, considerando:

Quito, C. Pag. 62



Capitulo 4 Condicionamento de Dados

1. As correntes ndo possuem agua, carbonilas ou cetonas (valores insignificantes
encontrados no balangco material para o caso em questdo, e, portanto,
desprezados);

2. As correntes possuem apenas eteno, ciclohexano, 1-buteno, oligbmeros e 2-
buteno;

3. O 2-buteno é uma mistura contendo 50% em massa de cis-2-buteno e 50% de
trans-2-buteno, para facilitar calculos;

4. Os oligbmeros sdao modelados como n-C18, por possuir propriedades similares a
esta classe de compostos.

Tabela 4 - 1 Fracdes massicas das correntes de alimentacdo da coluna A, resina 01

Alimentacdo Alimentacdo Alimentacao

Componentes de Liquido de Vapor de make-up
buteno
Etileno 0,000 0,030 0,000
Ciclohexano 0,980 0,810 0,000
n-C18 0,000 0,000 0,000
1-Buteno 0,007 0,200 0,100
cis-2-buteno 0,001 0,010 0,030
trans-2-buteno 0,001 0,010 0,030

As resinas 02, 03 e 04 correspondem a um cenario mais atual da planta. A equipe da
engenharia de processos forneceu dados mais atuais de composicao para cada grupo de
resina referente a cada familia, como mostra a Tabela 4 - 2. Apesar de a alimentacéo da
coluna ser composta por duas correntes, uma de vapor e outra de liquido, geradas por
um vaso de flash a montante, os engenheiros da planta sugeriram considear a mesma
média para as alimentacdes de liquido e vapor. A modelagem de um vaso de flash
alimentado pelas composicdes fornecidas na Tabela 4 — 2 ndo forneceu dados coerentes
para a operacdo da coluna. A corrente de make-up de buteno possui a mesma
composicdo massica para qualquer resina da familia de buteno, logo foi mantida para
todos os cenérios investigados (PONTES; QUITO; EMBIRUCU, 2014).
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Tabela 4 - 2 FragGes massicas das correntes de alimentacao da coluna A, resinas 02, 03
e 04, cenario 2014.

Componentes Alimentacdo de Liquido e Vapor
Resina 02 / Resina 03 Resina 04

Etileno 0,035 0,035
Ciclohexano 0,974 0,974
n-C18 0,003 0,003
1-Buteno 0,238 0,238
cis-2-buteno 0,006 0,006
trans-2-buteno 0,006 0,006

Algumas variaveis de processo possuem restricdes por diferentes razdes, seja por
consideracdes de seguranca, restricbes do equipamento, consideracfes econémicas ou
por questbes de convergéncia do modelo. Conforme mencionado na descricdo do
processo, existem restricdes operacionais, resumidas na Tabela 4 - 3, que precisam ser
satisfeitas a fim de respeitar as especificagfes do produto desejado. Essas restrigdes,
contudo, foram fornecidas pelo grupo de engenheiros de processo com base na
experiéncia dos mesmos, ndo tendo assim nenhum documento com valores medidos por

instrumentos.

Logo, estas varidveis ndo foram em momento nenhum consideradas como
especificacbes do modelo, apenas como norteadores para avaliagdo dos resultados
obtidos. O destilado da coluna A requer um teor cerca de 10% em massa de ciclohexano
restringindo a perda, porém garantindo o nivel da coluna B (Figura 3-2) e, ainda, todo o
eteno e buteno alimentado na coluna A sai pelo destilado, admitindo apenas um maximo
de 240 ppm de buteno na corrente de fundo, assegurando a méxima recuperacdo do
solvente. Ja nas correntes de topo da coluna D e E, o produto € ciclohexano com
pequena presenca impurezas, que estdo sendo desprezadas no modelo como ja foi
mencionado. Na corrente de fundo da coluna E, onde a cera é concentrada, um

percentual minimo de solvente garante a fluidez dessa corrente.
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Tabela 4 - 3 Restri¢gdes das Correntes de Saida do Trem de Destilacéo.

Corrente Componentes  Restricdo (Vazao Massica)
FD_A Ciclohexano em torno de 10%
FF_A Eteno 0%
Buteno maximo de 240 ppm
FD_D Ciclohexano 100%
FD_E Ciclohexano 100%
FF_E Ciclohexano minimo de 10%

4.3 Preé-tratamento dos Dados

Em geral, a reducdo da variacdo gerada por ruidos aleatérios em medidas de varidveis
de processo € classificada como filtragem ou suavizacdo (dependendo do horizonte
temporal) mas, quando as estimativas devem satisfazer as restricdes fisicas, esta tarefa
passa a se chamar reconciliacdo de dados (DEVANATHAN, S., ROLLINS, D. K,
VARDEMAN, 2000).

Partindo para o caso em estudo, considerar que 0 processo esta em estado estacionario
equivale a dizer que a média das variaveis ao longo do tempo, assim como a sua
variancia sdo constantes. Assim, primeiramente os dados referentes a cada variavel para
cada uma das trés resinas foram plotados e através desses gréficos foi possivel
identificar patamares. O patamar mais evidente comum a todas as varidveis daquela
resina foi admitido como estado estacionério. Para a resina 02 o intervalo foi do minuto
7675 ao 7906, totalizando quase 4 horas de operacdo, para a resina 03 o intervalo foi do
minuto 10501 ao 10882, totalizando um pouco mais de 3 horas de operacdo e, para a
resina 04, o intervalo foi do minuto 19441 ao 19627, totalizando 3 horas de operagéo.
Apos a identificacdo do estado estacionario, componentes com sinais de alta frequéncia
foram admitidos como ruidos e retirados através de um sistema de filtragem simples, ou
seja, aqueles pontos que visualmente no grafico apareciam distantes do patamar
caracterizado como estado estacionario foram excluidos, e entdo os dados espurios
foram retirados através do método dos quartis explicado por Himmelblau (1988).

ApOs esse tratamento dos dados, foi possivel obter a média das varidveis para cada
intervalo mencionado, e a partir desta média reconciliar os dados para serem

empregados na simulacéo.
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4.3.1 Incerteza dos Instrumentos

Os instrumentos medidores de vazdo sdo todos do tipo placa de orificio
(MAGALHAES, 2010). Tipicamente, a incerteza devido somente & placa de orificio é
de 0,6% a 1,0% da vazdo méaxima medida. Quando se consideram a instalagdo, tomadas
de pressao e condi¢cBes ambientais, a incerteza do sistema varia tipicamente de 2% a 5%
da vazdo maxima medida, o que torna necessaria uma reconciliacdo dos dados com base
nas informacdes de cada instrumento e dos desvios entre as diferentes medidas
(AGUIAR, 2012).

Os instrumentos medidores de temperatura sdo do tipo termopar, 0s quais também
apresentam incerteza associada. As medidas de temperatura, entretanto, ndo foram
reconciliadas, assim como as de pressao, visto que isso requer solugdo dos balancos de
energia e momento, que constitui o proprio modelo que esta sendo proposto. Além
disso, as medidas de temperaturas ao longo das colunas ndo sdo confiaveis, apenas o
comportamento qualitativo do perfil e as medidas de topo e fundo sdo confidveis
(PONTES; QUITO; EMBIRUCU, 2014).

A Tabela 4 - 4 apresenta o fundo de escala de cada medidor de vazdo, ja a Tabela 4 - 5
apresenta a porcentagem desse fundo de escala referente a incerteza dos elementos
envolvidos na medig¢do, como instrumento, SDCD e transmissor para 0s medidores da
coluna A (AGUIAR, 2012).

Contudo, como o restante das incertezas das demais colunas ndo foram fornecidas, essas
foram assumidas como sendo igual a maior incerteza apresentada entre aquelas do

sistema A.

Tabela 4 - 4 Fundo de escala dos instrumentos medidores de vazdo massica.

TAG do Instrumento Tipo de Instrumento Fundo de Escala (t/h)
FV Placa de orificio 50,00
FL Placa de orificio 130,00
FMU Placa de orificio 18,00
FD_A Placa de orificio 18,00
FF_A Placa de orificio 150,00
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Tabela 4 - 5 Incertezas associadas aos instrumentos, transmissores e SDCD.

TAG do Incerteza do Incerteza SDCD Incerteza
Instrumento Instrumento (2%  (0,1% do Fundo Transmissor de
do Fundo de de Escala) Pressao Diferencial
Escala) (0,25% do Fundo de
Escala)
U Uy Us
FV 1,00 0,05 0,13
FL 2,60 0,13 0,33
FMU 0,36 0,02 0,05
FD_A 0,36 0,02 0,05
FF_A 3,00 0,15 0,38

Entdo a incerteza inerente a cada medidor de vazdo denominada avaliacdo do tipo B da
incerteza (uy) pode ser calculada a partir de (INMETRO, 2008):

Up = Jug? + up? + us? Equacéo 4-1

Ainda ha outro tipo de incerteza, aquela referente as diferentes medicbes, ou seja,
diferentes valores que 0 mesmo instrumento apresenta para uma mesma variavel ao
longo do tempo. Essa incerteza dada pelo desvio padrdo da coleta de dados é
denominada avaliacdo do tipo A da incerteza (u,) e esta relacionada na Tabela 4 - 6,
junto com a incerteza combinada (u.), que é a incerteza resultante, dada por
(INMETRO, 2008):

U, = JUg? + up? Equacdo 4-2

A incerteza combinada sera enfim considerada na reconciliacdo de dados a fim de

encontrar valores confiaveis que satisfacam o balanco de massa.
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Tabela 4 - 6 Incertezas Tipo A, Tipo B e Combinada.

Incerteza Tipo A Incerteza Incerteza Combinada
Tipo B (u.)
Resinas RO2 RO3 RO4 - RO2 RO3  R04
/Correntes

FMU 1,08 0,24 0,01 0,36 1,48 1,04 1,01
FV 1,40 1,52 3,66 1,01 2,97 3,03 450
FL 1,29 0,88 2,23 2,62 1,34 095 2,26
FD_A 0,57 0,25 0,59 0,36 0,68 0,44 0,69
FF_A 0,89 1,11 3,98 3,03 3,16 3,23 5,00
FD_D 0,02 0,02 0,09 3,03 3,03 3,03 3,03
FF_D 0,18 0,23 0,16 3,03 3,04 3,04 3,03
FD_E 1,20 0,03 0,14 3,03 3,26 3,03 3,03
FF E 0,26 0,10 4,62 3,03 3,04 3,03 5,52

4.3.2 Reconciliaciao de Dados para o Trem de Destilacao

A Figura 4 - 11 esquematiza o trem de destilacdo indicando as vazdes a serem
reconciliadas e os trés nodos do circuito destacados em vermelho, os quais expressam as

restricdes do sistema.
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Figura 4 - 11 N6s do Trem de Destilagéo
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Assim, considerando a reconciliagdo de dados para os valores de vazdo do estudo de

caso deste trabalho, a apresentacdo do método admite nove variaveis, dadas pelo

vetor y, sendo o vetor das estimativas X, dado por:

y=[FMUFV FLFF_A FD_A FF_D FD_D FF_E FD_E ] Equacéo 4-3

EMUEVELEF AED AEFDED DEF EFED F Equacéo 4-4

As equacdes que relacionam cada nodo do circuito (Figura A - 6), ou seja, as restricoes

do problema h;(x), séo dadas por:

FL + FV Equacdo 4-5

Equacdo 4-6
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FFD-FFE-FDE=0 Equacéo 4-7

Pode-se organizar os coeficientes das equagdes de restricdo em uma matriz A, como

pode ser visto abaixo:

111 -1 -1 0 O 0 0 Equacéo 4-8
A=10 0 0 1 0 -1 -1 1 0
0 0 0 O 0 1 0 -1 -1

O vetor de incertezas, p;, € dado pelos valores das incertezas combinas u, referentes a

cada uma das nove medidas, conforme a equacao abaixo:
p; = [ucl Ucp Uez Upg Ues Uee Uey Ueg uc9] Equacao 4-9

Os desvios absolutos de uma medida y;, a;, podem ser calculados como:

ai_=Yi*Pi Equacéo 4-10

A equacdo auxiliar (Equacdo 4-10) aplicada ao problema aqui apresentado pode ser

descrita como:

9

3

1 N .

LR A) = ZE(% —X)% + Z’lihi(x)
1

- Equacdo 4-11
De acordo com a Equacdo 4-20 € possivel obter as derivadas parciais referentes a cada
variavel x, totalizando 9 equacGes. Essas, em conjunto com as 3 equagfes provenientes
das derivadas parciais para os multiplicadores de lagrange, que sao as proprias equagdes
de restricdo, compdem um sistema de 12 equacdes e 12 incognitas, logo com solucéo

possivel. Por exemplo, a equacao a seguir € referente a derivada da primeira variavel:

Equacéo 4-12

or__2 (FMU — FMU) + 2
OFMU  a,? !
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Colocando as 12 equagdes em forma matricial:

- 1 [ 2rmuy, ]
%2 0 0 0 0 0 0 0 O 1 0 0 a
' 2FV
0 y2 o 0 0 0o 0 0 0 1 0 0 |r - 7 a4
@ FMU
- 2FL
0 0 Zag 0o 0 0 0 0 0 1 0 0 FV o
: FL 2FF_72
0 0 o0 %3 00 0 0 0 -11 0 FE_A &
5 2FD_A
0 0 0 0 yz 0 0o 0 O -10 0 FD_A - /2
% FF_D “
2 _ * - =| 2FF_D 3 _
0 0 0 0o 0o X oo 0o o 0115, a§ Equacao 4-13
o 0o 0 0 0 0 %2 0 0 0 -10 FF_E ZFD—yz
’ FD_E @
o o o o o0 o o0 %, 0 0 0 -1 2FF_E
ay A aé
o 0o o0 0o 0o 0o 0o 0 % 0 1 - 4, 2FD_E
’ A a
1 1 1 -1 -1 0 0o 0 0 0 0 0 [*" — 0
o0 0o 0o 1 0 -1 -1 0 1 0 0 0 0
l o o o © 0 1 0 -1 -1 0 0 0| 0

As vazdes reconciliadas podem ser portanto calculadas por:

x=w-lp Equagdo 4-14

onde W é a matriz de ponderacédo e P é a matriz de pesos.

O desenvolvimento desses calculos foi implementado no Matlab e, uma vez que, o
mesmo procedimento é seguido para a reconciliacdo de dados das trés resinas, mudando
apenas os dados de entrada e as incertezas, a Figura 4 - 12 apresenta o codigo desse

calculo referente a resina 02.
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Figura 4 - 12 Codigo com Calculo da Reconciliacdo de Dados do Trem de Destilacdo

% reconcilia.m

Nodos = 3;

Medidas = 9;

% Coeficientes das equacdes de restricdo: dimensdo: Nodos x Medidas
B=[111-1-10000;

00001-1-110;

000000 1-1-1J;

%[FMUFVFLFF_AFD_AFF DFD_DFF_EFD_E]; % Medidas
y =[ 0.57 30.703 56.293 15.891 81.508 90.044 12.079 12.489 0.082];
p=[ 1.48 2.97 1.34 0.68 3.16 3.03 3.4 3.26 3.04]; % Incertezas

a=y.*p; % desvios absolutas

mpeso = 2*[y./(a.*a) zeros(1, Nodos)]'; %Matriz P

Diagl = 2*inv(diag(a)*2); % Matriz MxM

%Reconciliacdo e anélise de qualidade de dados
% Forma matriz de pesos

Peso= [Diagl A'; A zeros(Nodos)];

InvPeso = inv(Peso);

% Calcula medidas reconciliadas, multiplicadores de Lagrange
Result = InvPeso * mpeso;

% Medidas reconciliadas

mrec=[Result(1) Result(2) Result(3) Result(4) Result(5) Result(6)
Result(7) Result(8) Result(9)]

lambdal = Result(10)
lambda2 = Result(11)
lambda3 = Result(12)

%Correcao = m - mrec

n = Result(1)+ Result(2)+ Result(3)-Result(4)-Result(6)-Result(9)
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Apds a convergéncia dos algoritmos, os dados reconciliados resultantes foram
comparados com os seus valores médios medidos, e os desvios sdo apresentados na
Tabela 4 - 7. Dentre os desvios das correntes de alimentacéo, a corrente de vapor obteve
maior desvio em todos 0s trés casos. Isso se justifica tanto devido a alta incerteza do
instrumento de medicdo dessa vazdo quanto pelo desvio padrdo desse conjunto de

dados, o que pode ser visto na Tabela 4 - 6, pela incerteza do tipo A.

Além disso, em geral, os desvios se mantiveram baixos, chegando a um desvio relativo
maximo de 17%, o qual é aceitavel, uma vez que se trata de um sistema que apresenta
instrumentos antigos que trabalham em diferentes intervalos de valores por causa da

producéo de diferentes resinas.

Tabela 4 - 7 Desvios Relativos entre VValor Médio e Valor Reconciliado.

Desvios (%0)

Correntes/ Resinas R02 R0O3 R04
FMU 0,1 0,1 0,4
FV 7,6 1,9 12,2

FL 2,9 0,8 1,7

FD_A 0,2 0,0 0,1

FF_A 5,9 4.4 10,9

FD_D 16,1 6,4 17,1

FF_D 2,1 1,4 8,4

FD_E 2,0 1,3 9,7

FF_E 0,3 0,0 1,6

4.4 Conclusao

Neste capitulo foi realizada uma ampla analise dos dados, a qual permitiu a organizagao
de todas as informacdes coletadas, sejam elas oriundas de medicdes ou consideracoes,

uma vez que nem todas as variaveis do processo sao medidas.

O grande volume de dados de processo traz consigo interferéncias que atrapalham o
conhecimento do valor real. Assim, o pré-tratamento de dados aplicado neste trabalho,
baseado na filtragem desses ruidos, evita a0 maximo a perda de informagfes sobre o
sistema, garantindo, assim, a diversidade estrutural do dado original. O critério mais
importante dessa etapa foi a caracterizagdo do estado estacionario de cada condicao

operacional. Logo, a filtragem de erros grosseiros associado ao método dos quartis para
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a eliminacdo de dados espdrios permitiu um perfil muito mais uniforme para cada

variavel.

Além disso, para objetivos mais amplos como modelagem e simulacdo, apds a
sistematizacdo de todo o conjunto de dados, foi necessario estabelecer uma conexdo
entre eles, permitindo Iégica nos célculos, ou seja, dados que respeitem as equagdes de
balangos do processo. Uma reconciliacdo de dados foi a solucdo para esta questdo,
contudo, por motivo de complexidade dos calculos e a possibilidade de uma fuga do

objetivo principal deste trabalho, apenas o balan¢o de massa foi reconciliado.

Dessa maneira, considerando as incertezas dos instrumentos e das medidas, através do
Método dos Multiplicadores de Lagrange foi possivel fornecer valores fiéis para 0s
dados de vazbes. Além de respeitarem os balancos de massa, esses valores nédo
apresentaram desvio relativo maior que 17% em relacdo as suas respectivas médias,

indicando consisténcia na representacao.

Por ultimo, ja que é praticamente impossivel representar a realidade em todos os seus
aspectos, a complexidade inerente a este processo demandou simplificacGes. Estas
basearam-se em informacOes fornecidas pelos engenheiros da planta, em dados de
projeto e na experiéncia, sustentando um raciocinio conclusivo diante do

comportamento do processo.

Dessa maneira, todas essas informac6es, compiladas, tratadas e ainda, interpretadas em
conjunto com todo o entendimento do processo exposto no Capitulo 3 embasou a
implementacdo de um modelo representativo do processo proposto no Capitulo 5 e por
fim, a otimizacao apresentada no Capitulo 6.
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5 Modelagem e Validacao

5.1 Introducao

A simulacdo computacional é uma ferramenta poderosa na resolucdo de problemas
referentes a engenharia quimica. Ela permite predizer o comportamento de processos
usando relacdes basicas especificas de cada equipamento, tais como balangos de massa,
energia e equilibrio termodinamico (ASPENTECH, 2001). Desde a década de 60 esta
tecnologia vem sendo utilizada e desenvolvida, todavia originalmente, devido a
restricbes computacionais, a simulagdo era utilizada somente com finalidades de
projeto. Hoje, adicionalmente ao projeto, a simulacdo é aplicada ao treinamento de
operadores, otimizacdes de processos, apoio a decisdes, estudos de sensibilidade e, mais
recentemente, no apoio ao controle avancado de processos (ONDREY, 2005). Desta
forma, este capitulo apresenta 0 modelo estacionario, desenvolvido no simulador
comercial PRO/II® da empresa Invensys, representativo do trem de destilacdo

apresentado no Capitulo 3.

Modelar torna-se valioso porque é uma abstracdo e ajuda a evitar experimentacdes e
observacgdes repetitivas. No desenvolvimento de um modelo, o usuério deve decidir
quais fatores sao relevantes e como o0 modelo deve ser complexo. O modelo matematico
sugerido deve partir do levantamento das variaveis e dados empiricos do problema. A
fim de implementar um modelo que represente de maneira consistente 0 comportamento
do processo, é necessario obter dados representativos do mesmo. Esses dados foram
obtidos do historico da unidade, em uma condicdo de certa estabilidade operacional, e
apresentados no Capitulo 4. Foram escolhidas para a validacéo e teste do modelo quatro

resinas mais expressivas para a producédo da planta.

O presente capitulo se inicia descrevendo a implementacdo do modelo na ferramenta
computacional PRO/Il. Em seguida € apresentada e discutida a validacdo do modelo

para as quatro diferentes condi¢Bes operacionais escolhidas.
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5.2 Dados de Processo

Aguiar (2012) fez a modelagem estacionéria da coluna A no Hysys, considerando
apenas uma resina da familia buteno, aqui denominada Resina 01. Dentre os dados
coletados em 2014 foram selecionadas trés resinas com maior impacto para a planta,
conforme informacdo dos engenheiros de processo. As resinas sdo de injecdo de baixa,
rotomoldagem e injecdo de alta, aqui representadas como Resina 02, Resina 03 e Resina
04, respectivamente. O Capitulo 4 detalha os dados de processo bem como a
reconciliacdo dos dados. A Tabela 5 - 1 relaciona as variaveis de processo como
temperatura, vazao e pressdo das correntes de alimentacdo, topo e fundo do trem de
destilacdo. Todas as medidas aqui apresentadas foram normalizadas por questfes de
confidencialidade.

Os dados estdo apresentados para cada condicdo operacional, ou seja, para as quatro
diferentes resinas, ressaltando-se que os dados da Resina 01 foram obtidos de Aguiar
(2012) e os demais de condicOes de processo medidas em 2014. As composigdes das
correntes de alimentacdo da coluna A para a Resina 01 foram obtidas do balanco
material da planta realizado na década de 90 pela empresa Dupont (MAGALHAES,
2010) e estdo descritas no Capitulo 4. Ja as composi¢des de alimentacdo da coluna A
para as demais resinas foram obtidas a partir de informacdes de engenheiros de
processos. Como detalha o Capitulo 4, apesar de se ter uma corrente de alimentacdo
liqguida e outra vapor, a empresa ndo forneceu as composicGes de cada corrente,
sugerindo que se utilizasse uma média. Esta incerteza na composicdo de alimentacdo

deve se refletir nos desvios do modelo, conforme sera discutido na sec¢ao seguinte.

O Capitulo 2 detalhou o sistema de equagdes, composto pelas equacdes MESH
(Material Equilibrium Summ and Heat — Material, Equilibrio, Soma e Calor), que
descrevem uma coluna de destilacdo. Discutiu-se entdo sobre os graus de liberdade,
concluindo-se que uma coluna com condensador e refervedor necessita ter duas
varidveis especificadas no modelo, além das condi¢Ges de alimentacdo (temperatura,
vazdo e composicao) e perfil de presséo. A escolha dessas especificacGes baseou-se nas
variaveis controladas das malhas de controle de cada coluna, as quais foram detalhadas

no Capitulo 3.
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A primeira especificacdo para a coluna A foi a carga térmica do condensador, através da
definicdo das temperaturas de entrada e saida do condensador, ja que este equipamento
foi desacoplado da coluna para facilitar a convergéncia. A resina 01 foi simulada no
Hysys, tendo o condensador acoplado a coluna, motivo pelo qual a temperatura de saida
do condensador ndo esta explicitada na Tabela 5 - 1. A segunda especificacdo foi a
vazdo da corrente de destilado ou a razdo de refluxo, a depender da convergéncia do
simulador. Para a coluna D especificou-se a vazdo da corrente de fundo e a razdo de
refluxo externa, ou seja, a razéo entre a corrente de refluxo e a alimentacdo da coluna.
Para a coluna E especificou-se a temperatura de fundo e a vaz&o da corrente de refluxo.
Essas variaveis estdo destacadas em vermelho na Tabela 5 - 1, tendo sido especificadas
em uma ferramenta do PRO/II que se baseia na variacdo de uma variavel para atingir
aquela especificada. Assim, mesmo especificadas, o resultado de saida ainda possui um
pequeno desvio comparado com o valor pré-determinado, como mostra a Tabela 5 - 3.

As condicOes de entrada de cada corrente (temperatura, vazao e composicao), também
especificadas na simulacdo, estdo destacadas em azul na Tabela 5 - 1. As demais
variaveis, em verde, correspondem as saidas, ressaltando-se que os valores de vazéo
apresentados ja sdo valores reconciliados, conforme descrito no Capitulo 4. As
medicBes dos termopares ao longo das colunas ndo sdo confidveis, contudo € possivel

basear-se na tendéncia do comportamento (Capitulo 4).
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Tabela 5 - 1 Dados de Processo.

Descricao Variavel | RO1 R02 R03 | RO04
Coluna A

Vazao da corrente de make-up FMU 0,007 | 0,004 | 0,006 | 0,093
Vazao da corrente de liquido (ton/h) FL 0,520 | 0,386 | 0,648 | 0,798
Vazao da corrente de vapor (ton/h) Fv 0,208 | 0,220 | 0,155 0,126

Temperatura da corrente de make- TMU 0,020 | 0,031 | 0,031 | 0,031
Temperatura da corrente de liquido TL 0,580 | 0,593 | 0,622 | 0,639

Temperatura da corrente de vapor TV 0,615| 0,843 | 0,899 0,900
Pressdo no topo (kgf/cm?) PT_A 0,407 | 0,426 | 0,420 0,418
Pressdo no fundo (kgf/cm?) PF_A 0,419 | 0,436 | 0,430 | 0,424
Temperatura no topo (°C) TT_A 0,284 0,312 0,301 0,302
Temperatura no fundo (°C) TF_A 0,728 ( 0,736 | 0,726 | 0,730
Temperatura da saida do TSC_A

- 0,118 | 0,078 | 0,080
condensador (°C)
Vazao da corrente de fundo (ton/h) FF_A 0,634 0511 0,765| 0,913

Vazéo da corrente de destilado FD_A 0,101 0,106 [ 0,102 [ 0,103
Raz&o de Refluxo RR_A 2960 | 3,380 290 2,04
Coluna D

Temperatura do topo (°C) TT_D - 0,500 | 0,537 | 0,538
Temperatura no fundo (-C) TF_D - 0,517 | 0,555 | 0,561
Vazao da corrente de fundo (ton/h) FF_D - 0,082 0,089 | 0,081
Vazao da corrente de destilado FD_D - 0,504 0,764 | 0,913
Pressédo no topo (kgf/cm?) PT_A - 0,153 0,182 | 0,186
Pressdo no fundo (kgf/cm2g PF_A - 0,163 0,186 | 0,187
Razéo de Refluxo Externa RR_E - 0,450 | 0,450 0,450
Coluna E

Temperatura no fundo (°C) TF_E - 0,581 0,597 | 0,594
Temperatura do topo (°C) TT_E - 0,406 | 0,424 | 0,422
Vazao da corrente de fundo (ton/h) FF_E - 0,001 | 0,001 | 0,001
Vazao da corrente de destilado FD_E - 0,082 | 0,088 | 0,081
Presséo no topo (kgf/cm?) PT_E - 0,081 0,095 | 0,092
Pressédo no fundo (kgf/cm?) PF_E - 0,091 0,105| 0,102
Vazao da corrente de refluxo (ton/h) FR_E - 0,670 | 0,510 0,480

5.3 Implementacdo do Modelo

O trem de destilacdo foi modelado no simulador de processos estacionario PRO/II,

software desenvolvido pela empresa Invensys. O PRO/II é uma ferramenta concebida
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para desempenhar rigorosos calculos de balancos de massa e energia para uma ampla
gama de processos quimicos (INVENSYS, [s.d.]). A escolha do software deve-se a
vasta aplicabilidade em estudos anteriores do mesmo com resultados satisfatérios, além
da garantia da licenca deste para a instituicdo executora deste trabalho. Além disso, esse
software pode integrar-se aos outros produtos da mesma empresa, podendo ter seus
modelos exportados ou importados por eles sem grandes dificuldades. O fluxograma do
processo implementado no PRO/II esta representado pela Figura 5 - 1. Para melhor
convergéncia do modelo, foi necessario desacoplar o condensador da coluna A. Devido
ao reciclo, inicialmente convergiu-se o modelo da coluna A para, em seguida,

implementar os demais equipamentos.

Figura 5 - 1 Fluxograma do Processo em PRO/II

CONTROLLER

FF D

[rormas]

5.4 Validagao do Modelo

Para aplicacdo do modelo, é necessario que 0 mesmo esteja validado, ou seja, que ele
represente o processo real, satisfazendo assim os objetivos do estudo. O dominio de

aplicacdo deste modelo é o conjunto de condicBes prescritas para as quais 0 modelo foi
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testado, comparado com o sistema real e julgado apto para uso. Dessa maneira, a
validacdo do modelo é realizada comparando-se o comportamento do modelo com o
comportamento do sistema real quando ambos sdo submetidos as mesmas condigdes de

entrada.

Conforme discutido no Capitulo 2, a eficiéncia do prato relaciona o nimero de estagios
tedricos com o numero de pratos reais. O PRO/II fornece a possibilidade de trabalhar
com a eficiéncia de Murphree ou eficiéncia de vaporizacdo. Entretanto, existem muitas
defini¢Oes diferentes de eficiéncia de pratos, sendo a de Murphree, de longe, a mais
utilizada nos calculos de processo de separacdo. A eficiéncia de estagios € geralmente
considerada como 100% (n = 1) no caso de simulagdes nas quais seja utilizado o
namero real de estagios da coluna. Esse numero é determinado pelo projetista a partir
do nimero de estgios tedricos calculado e da estimativa da eficiéncia de cada prato
fornecida pelo fabricante.

Observou-se, entretanto, que para 100% de eficiéncia em todos os estagios, os valores
preditos de vazdo e temperatura ndo eram coerentes com os valores reconciliados, em
especial os dados de vazdo. A fim de minimizar os desvios entre 0 modelo e os dados,
estimou-se o parametro de eficiéncia por prato, considerado uniforme em toda a coluna.
Aguiar (2012) ajustou n através de um procedimento tipo tentativa e erro. A utiliza¢do
do PRO/II nesta dissertacdo permitiu uma metodologia mais sistematica através do
pacote controller, que permite determinar 1 tal que o desvio total entre as temperaturas

experimentais e as predi¢cdes do modelo seja minimo.

Ou seja, para cada temperatura de topo e fundo utilizada para a validacdo, que possuia
um desvio acima do esperado, foi utilizado um controller, o qual a partir da variacdo do
n alcangcava um menor desvio entre a predicdo do modelo e valor experimental. A
Tabela 5 - 2 mostra os valores de m obtidos para todas as colunas nas diferentes

condigdes operacionais.

Tabela 5 - 2 Valores da Eficiéncia dos Pratos (1))

RO1 R02 RO3 R04
Coluna A 0,90 0,65 0,75 0,70
Coluna D - 0,90 0,99 0,80
Coluna E - 0,80 0,80 0,81
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Para a Resina 01, Aguiar (2012) disponibilizou dados apenas para a coluna A. Desta
forma, para este conjunto de dados, p6de-se validar apenas esta coluna. A Figura 5 - 2
evidencia a aderéncia do perfil de temperatura do modelo em PRO/Il com os dados de
processo e com os resultados da simulagdo no software Hysys desenvolvida por Aguiar
(2012). Pode-se perceber que a temperatura aumenta do condensador ao refervedor,
como € de se esperar. De acordo com a Figura 5 - 3, o desvio relativo maximo em
relacdo aos dados experimentais € de 7,7% no segundo prato e o desvio médio € de
2,2%. O alto desvio referente as temperaturas intermediarias pode ser explicado pela
falta de confiabilidade nesses termopares, contudo a tendéncia do comportamento é
respeitada. A medida de fundo, a qual possui maior confianca, teve baixo desvio,

apresentado na Tabela 5 - 3.

Figura 5 - 2 Perfil de Temperatura da Coluna A — Resina 01
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Figura 5 - 3 Desvios Coluna A - Resina 01.
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Tabela 5 - 3 Desvios Relativos entre Temperatura Experimental e Calculada

A (%)
Temperaturas - - ; -
Resina 01 Resina 02 Resina 03 Resina 04

T A 0,022 0,025 0,017 1,204
TF A 1.864 0013 0,988 0,014
TT_D ; 0.120 0,078 0.469
TF.D : 0115 0,594 0,354
TTE ; 0,078 0,596 0,097
TFE ; 0,009 0,010 0,027

Quanto as vazodes de saida, de acordo com a Tabela 5 - 4, 0 maior desvio foi de 0,53%,
na corrente de destilado. Considerando as flutuacGes que ocorrem na planta e as
incertezas dos medidores de temperatura (termopares), conclui-se que o modelo aqui
desenvolvido consegue descrever satisfatoriamente o perfil de temperatura dessa coluna,

consolidando, assim, a validacdo do modelo para a condi¢do de operacédo da resina 01.
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Tabela 5 - 4 Desvios Relativos entre Vazdo Massica Experimental e Calculada

A (%)
Corrente ' ' ' _
Resina 01 Resina 02 Resina 03 Resina 04

FD A 0,530 1,438 0,001 0,021
FF A 0,084 1.627 8.640 8.733
FD_D ; 0.455 8.840 8.539
FF.D : 0,009 0,007 0,006
FD_E ; 0,793 1,689 2119
FF_E - 118,445 278,250 224 441

A Figura 5 - 2 também mostra o comportamento do perfil de temperatura da coluna A,
distribuido em 9 termopares, para as demais resinas usadas na validagdo. Ao contrério
do descritivo da empresa, o PRO/II realiza a contagem dos seus pratos de cima para
baixo, considerando o condensador, que neste caso esta acoplado, como o prato um,
assim, as alimentacGes de vapor e liquido entram no simulador nos pratos 19 e 23,
respectivamente. No topo da coluna a entrada da corrente de refluxo causa uma
diminuicdo consideravel na temperatura, contudo a alimentacdo de vapor e liquido
equilibram a temperatura em torno de 0,62°C desde o prato 8 até préximo ao fundo da

coluna, quando volta a aumentar por causa do vapor que retorna do refervedor.

A Figura 5 - 4 apresenta o comportamento do perfil de temperatura para a coluna A para
as resinas 02, 03 e 04, todos semelhantes ao perfil da Resina 01 apresentado na Figura
5 - 2, possuem os maiores desvios referem-se aos termopares localizados nos pratos 21
e 27. Os perfis das outras colunas nas diferentes condi¢cBes operacionais também se
assemelham entre si no que se refere a tendéncia, como pode ser visto na Figura5-5e
Figura 5 - 6. E perceptivel, contudo, que em todos os perfis os valores intermediarios de
temperatura possuam um desvio evidente. Como dito anteriormente, segundo
informacdes baseadas nas experiéncias dos engenheiros da planta, as medicdes ao longo
da coluna ndo sdo confiaveis, entdo o que esta sendo aqui considerado para validagao
sdo as medidas de temperatura referentes ao topo e fundo das colunas e suas vazdes de

saida.
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A Tabela 5 - 3 mostra os desvios relativos entre as temperaturas experimentais e
calculadas, respectivamente. Dentre os desvios de temperatura, o maior foi de 1,86%, o
que é considerado um valor aceitavel e pode ser justificado pela falta da realizacdo da
reconciliacdo dos dados ou até mesmo pelas flutuaces usuais da planta. Ressalta-se que
0 ajuste do parametro de eficiéncia dos pratos foi feito considerando os valores de

temperatura, ja que sdo eles que determinam a especificacdo das correntes de saida.

Quito, C. Pag. 84



Capitulo 5 Modelagem e Validacdo

Figura 5 - 4 Perfil de Temperatura Coluna A: a) Resina 02; b) Resina 03; c) Resina 04
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Figura 5 - 5 Perfil de Temperatura Coluna D; a) Resina 02; b) Resina 03; c) Resina 04
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Figura 5 - 6 Perfil de Temperatura Coluna E: a) Resina 02; b) Resina 03; ¢) Resina 04
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A Tabela 5 - 4 apresenta 0s desvios relativos entre as vazdes reconciliadas e as preditas.
Os desvios referentes a vazdo de fundo da coluna E destoam completamente dos
demais. Contudo, considerando que toda a cera que entra na coluna A deve sair pela
corrente de fundo da coluna E, e todas as quatro condi¢des operacionais atendem essa
restricdo, entdo o balangco massico da cera encontra-se dentro do esperado, e assim, seria
impossivel atender ao balanco de massa da cera alcancando o valor de vazdo
experimental, com as composi¢Ges de carga dadas. Como por exemplo, na Resina 03 a
carga total de cera é de 1,94 kg/h, assim ndo tem como a corrente de fundo da coluna E
apresentar uma vazédo de 0,53 kg/h como aponta o dado experimental, uma vez que,
toda a cera da carga deixa o trem pela corrente de fundo da coluna E com uma
proporcao de minimo de 10% de ciclohexano para garantir a fluidez. 1sso contribui para
sustentar o fato de que uma média da composicdo de uma familia de resinas néo
representa fielmente as resinas de uma mesma familia. O mesmo motivo justifica os
desvios da ordem de 8% apresentados para as vazdes das colunas D e E. Logo, este erro
é justificado pela falta de confianca da composicdo fornecida para as Resinas 02, 03 e
04, nédo interferindo no comportamento geral do trem de destilacdo e validando o
modelo desenvolvido no PRO/II.

O Capitulo 4 apresentou algumas restricbes de processo, definidas por projeto e
determinantes na especificacdo do produto, também listadas na Tabela 5 - 5. Como néo
h& medicBGes que comprovem se tais restricdes sdo atendidas, tais variaveis ndo foram
utilizadas como especificagdes nas simulagdes. Contudo, seus valores foram
comparados com os simulados para avaliar o comportamento do modelo em relacéo ao
desejado. Como pode ser visto na Tabela 5 - 5, praticamente todas as restricdes sdo
atendidas, exceto a concentragéo de ciclohexano no destilado da coluna A para a resina
02. Entretanto, como mencionado, ndo ha medigdo para comprovar o valor correto desta
variavel, de forma que tal desvio ndo pode ser considerado um erro do modelo,

sobretudo porque as outras condi¢des de processo foram bem representadas.
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Tabela 5 - 5 Desvios Relativos entre Restri¢es Preditas e Calculadas

Corrente Componente  Restrico™ RO1 RO2 RO3 RO4
FD A Ciclohexano w~ 0,10 0,10 0,24 0,10 0,12
FF_A Eteno w = 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00

Buteno y <240ppm 240ppm  240ppm 48,2ppm  0,48ppm
FD D Ciclohexano w = 1,00 - 0,99 0,99 1,00
FD E Ciclohexano w=1,00 - 1,00 1,00 1,00
FF E Ciclohexano w>0.10 - 0,15 0,15 0,15

w: fracdo méssica; y: fracdo molar

Ap6s uma comparagdo minuciosa entre a predi¢do do modelo e os dados de processo,
sejam eles oriundos por medicdes dos instrumentos ou baseados na experiéncia da
operacdo, € possivel concluir que o modelo representa o sistema real. Algumas
divergéncias foram justificadas de forma a ndo interferir significativamente na

confianca do modelo.
55 Conclusdo

As simulacbes em estado estacionario implementadas no PRO/Il viabilizaram a
representacdo do processo real atraves de um modelo, tornando o presente capitulo
etapa crucial para o objetivo principal deste trabalho. A validacdo do modelo foi
baseada na simulacdo de quatro condi¢Ges operacionais distintas, uma referente aos
dados de 2012 e as outras trés referentes a dados coletados em 2014, cada uma

representando uma resina de produgéo significativa.

Para as condicbes de processo avaliadas, o modelo apresentou boa predi¢do. Foi
possivel validar as temperaturas de topo e fundo das colunas com desvios relativos ndo
superiores a 1,86%. Desvios mais altos observados nos pratos intermediarios, por
exemplo, ndo foram considerados significantes tendo em vista a baixa confianga nas
medidas. As vazdes massicas de saida apresentaram um desvio maximo de 8,84%,
entretanto tal desvio estd associado a utilizacdo de uma concentracdo de alimentagédo
média para toda a familia de resinas de buteno, ndo para as condi¢cdes de processo
investigadas. Apenas a corrente de fundo da dltima coluna, ou seja, a corrente que €
considerada a purga do processo, rica em cera, teve um desvio realmente alto e
extrapolado. Contudo, a imprecisdo da composicdo de alimentacdo do trem de

destilacdo para cada condicdo investigada pode ser a principal causa dessa divergéncia,
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ndo prejudicando a validade do modelo. Além disso, a especificacdo do produto atendeu
as restricdes impostas pela equipe de engenharia de processos. Portanto, concluiu-se que
0 modelo desenvolvido estd validado com as condigdes de processo para as resinas da
familia buteno. Assim, em posse de um modelo condizente com o comportamento real
do processo, é possivel entdo aplicar no mesmo uma metodologia que visa a otimizagéo
do sistema. O proximo capitulo apresenta o objetivo principal desse trabalho, a
otimizacdo do trem de destilacdo, onde a metodologia e os resultados da integracédo

entre 0 PRO/II e 0 mddulo de otimizacdo de processos ROMeo® serdo detalhados.
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6 Otimizacgéo

6.1 Introducéo

A competitividade no mercado global impulsiona a otimizacdo econémica dos processo
(HINOJOSA; ODLOAK, 2013). Devido ao aumento dos custos de energia, escassez de
matérias-primas, regulamentos ambientais rigorosos, o principal objetivo para a
industria tornou-se a melhoria da eficiéncia das instalacfes existentes. A chave tem sido
0 uso de recursos disponiveis para o cenario de maxima rentabilidade onde a otimizacgéo

pode desempenhar um papel crucial (BASAK et al., 2002).

A torre de destilacdo é um dos equipamentos mais importantes de uma industria
quimica, assim sendo, a otimizacdo da operacdo deste equipamento € uma meta
constante, pois possibilita retornos financeiros bastante atrativos. A otimizacdo desses
processos arrecada beneficios tais como: maior rendimento de produto, reducdo do
consumo energético, aumento do intervalo entre paradas, reducdo de rejeito etc.
(HIMMELBLAU; EDGAR, 1988).

Os capitulos anteriores discutiram detalhes do trem de destilacdo, objeto de estudo deste
trabalho, mostrando sua importancia no processo de recuperacdo do solvente, além do
alto consumo de vapor pelos refervedores. Este caso de estudo foi selecionado com base
em uma necessidade real da indistria por melhorias econémicas e/ou ambientais do

processo.

Assim, o presente capitulo tem como objetivo a otimizacdo das condi¢des operacionais,
mostrando como é possivel, através da correta manipulacdo das varidveis independentes
do processo, alcancar uma condicéo de operacdo que maximize o lucro da unidade. Para
isto, inicialmente formulou-se uma funcéo objetivo apropriada, para entdo implementar
0 problema em um software apropriado a solu¢do do problema a fim de obter as

condigdes 6timas de operacéo.

Apdbs ter alcancado um modelo representativo do processo real no capitulo 4, a

formulacdo da funcdo objetivo (FO) é um dos passos cruciais na aplicagdo da
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otimizacdo a um caso de estudo pratico. Uma funcéo objetivo expressa um determinado
critério que se busca otimizar, seja no sentido de maximizacao ou minimizacao, e que se
encontra sujeito, geralmente, a determinadas restricdes: de projeto, operacionais e
mercado. Entre os diversos critérios que podem balizar o estabelecimento de uma
funcdo objetivo existem dois bastante utilizados: a minimizacéo dos custos e/ou perdas
e a maximizacdo dos ganhos. Essa funcdo matematica define a qualidade de solugdo em
funcdo das variaveis de decisdo. Em industrias de processos quimicos, a funcéo objetivo
é frequentemente expressa em unidades de moeda corrente porque o objetivo da

empresa é minimizar custos ou maximizar lucro sujeito a uma variedade de restri¢oes.

Uma condi¢cdo necessaria a otimizacdo € a existéncia de graus de liberdade, ou seja,
devem existir varidveis independentes cujos valores ndo sdo pré-especificados e que

interfiram diretamente na funcédo objetivo, sendo estas as variaveis de decisao.

Este capitulo inicialmente define em termos matematicos o problema proposto de
acordo com as necessidades do processo e a viabilidade da metodologia de otimizacéo,
gerando assim, uma funcéo objetivo com base no lucro do processo a ser maximizada.
Além disso, a fim de melhor formular esse problema de otimizacéo, foi preciso entender
0 comportamento das varidveis que interferem nessa FO, para isso foi necessario
realizar uma etapa preliminar & otimizacéo, sendo ela a analise de sensibilidade das
variaveis de processo, podendo, assim, definir quais dessas varidveis seriam as

independentes ou dependentes do problema.

A partir deste ponto, ainda neste capitulo, € mostrado como o modelo foi exportado do
simulador PRO/I1 para 0 modulo de otimizacdo ROMeo, e ainda, a busca deste software

pela solucgdo 6tima dentre as diversas solugdes possiveis segundo o critério estabelecido.

6.2 Formulacdo do Problema de Otimizacéo

A primeira etapa de um estudo de otimizacdo é a formulacdo da funcdo objetivo,
considerando ainda as possiveis restricdes do processo. No presente trabalho, a area de
recuperacdo de solvente visa garantir solvente com concentracdo especificada para
reutilizacdo na etapa de polimerizacdo. Assim, a otimizacdo aqui apresentada tem por
objetivo garantir essa purificacdo do solvente utilizando o menor consumo de energia,

recuperando os subprodutos com qualidade comercial e minimizando as perdas de

Quito, C. Pag. 92



Capitulo 6 Otimizacéo

solvente para o0s subprodutos.

Uma coluna de destilagdo envolve custos de instalagio com componentes internos,
instalacdo dos trocadores de calor e equipamentos auxiliares, além do custo operacional
relacionado ao consumo de insumos e utilidades. Este dltimo é a parcela do custo
relevante para este trabalho. Entdo, conforme apresentado na Figura 6-1, os insumos do
sistema de purificacdo sdo: energia elétrica através dos motores elétricos; vapor

utilizado nos refervedores e agua de resfriamento utilizada nos condensadores.

Para garantir um produto especificado, 0 processo precisa respeitar algumas restricoes,
conforme listado no Capitulo 5 (Tabela 5 - 5). Estas restricdes limitam o teor maximo
de solvente de 10% em massa na vazao do destilado da coluna A (FD_A) e um minimo
de 15% também em massa na vazao do fundo da coluna E (FF_E). Além disso, a coluna
A deve recuperar todo eteno no topo e apresentar no maximo 240ppm de buteno na

vazdo de fundo da coluna A (FF_A).

Figura 6 - 1 Diagrama de Blocos do Processo de Recuperacdo de Solvente

Enrergia Vapor Agua de
Elétrica Resfrimento
DESTILAGAD Solvente
Solvente Solvente
|
l 1
Vazio de destilado da Wardo de fundo da
coluna & coluna E

De acordo com a experiéncia da operacdo do processo por engenheiros da planta, o
maior custo para operacdo do trem de destilacdo € o consumo de vapor nos
refervedores, assim, a se¢do de destilacdo é a parte mais onerosa de toda a planta. Entéo,
0 alto custo dessa utilidade estimula esforcos no sentido de reducdo do consumo do
mesmo. Além disso, atualmente o trem de destilacdo opera em condi¢des além da
especificacdo inicial, ou seja, 0 consumo de vapor atual € maior que o estimado no
projeto. Assim, o desvio entre 0 consumo atual e os dados de projeto indica um alto

potencial de ganho financeiro, motivando a realizacdo do estudo de otimizagé&o.
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Outra preocupacdo da equipe de operacdo € o excesso de solvente nas correntes de
subprodutos. Esse excesso caracteriza uma menor receita, seja pela corrente de topo da
coluna A, rica em comondmeros, ou pela corrente de fundo da coluna E, rica em cera,
uma vez que o preco agregado ao solvente nessas correntes € menor quando comparado
a ele purificado, ou seja, quando sai pela corrente de topo da coluna D como produto

final.

Quanto as restrigdes, as operacionais sdo aquelas que expressam o relacionamento entre
as diversas variaveis existentes no processo. No caso de uma coluna de destilagéo ela é
expressa pelos balangos de massa, balangos energéticos e relacGes de soma e equilibrio,
ou seja, as equagbes MESH (Mass Equilibria Sum Heat — Massa Equilibrio Soma
Calor), descritas no Capitulo 2 desta dissertacdo. Estas relacfes expressam a condi¢do
de equilibrio estacionario do processo e formam um conjunto de restrigdes ativas, uma
vez que sdo representadas por expressdes de igualdade, essas por sua vez compondo um

modelo ndo linear, como ja foi discutido anteriormente.

No caso das restricdes de projeto, essas sdo aquelas que definem os valores maximos e
minimos, normalmente através de expressdes de desigualdade, permitidos para 0s
fluxos de massa e para as especificacbes de concentracdo existentes no processo,
contudo equacdes de igualdade podem aparecer, como no caso da corrente de fundo da
coluna A, que precisa esta livre de eteno. J& as restricbes de mercado sdo aquelas
impostas pelo mercado aos produtos finais obtidos pela coluna, incluindo os teores
maximos e minimos de impurezas permitidos para os produtos obtidos (GOMES;
YAMAKAMI, 1981).

A funcéo objetivo foi formulada como o lucro da unidade, definido como a receita da
producdo subtraida do custo de operagdo. A receita aqui considerada foi descrita a partir
do produto final da unidade, o solvente. O solvente que alimenta o trem de destilacdo é
retirado em trés correntes, no destilado da coluna D, no destilado da coluna A e no
fundo da coluna E. A corrente de destilado da coluna D é a que contém o solvente
purificado, possuindo maior valor agregado. Contudo, o solvente que é retirado no
destilado da coluna A € purificado em outras colunas de destilagdo, retornando ao
processo, de forma que se considera um valor agregado menor que o solvente purificado

na coluna D.
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O solvente retirado no fundo da coluna E é queimado junto com as ceras na fornalha,
logo é fonte energética e ndo se pode desprezar o seu valor como combustivel. O custo
de processamento foi simplificado com base no fluxo de solvente processado no trem e
no consumo de vapor dos refervedores, pois, como mencionado, o vapor é o principal
responsavel pelo custo do processo. Matematicamente, o problema pode ser formulado

como:

—_ nc nr ]
max, ® = Y dey ;- F-wey; — Xiliayj Fyj —@epz - Fz-weyz  Equagdo 6-1

S.a..

modelo estacionario
Werrpa=0

Yem Fa < 240 ppm
WcH D 4 < 0,10

Wey r g = 0,15

onde ® ¢ a funcdo objetivo que expressa o lucro do processo ($/h), a é o custo unitario
de uma utilidade ou produto ($/t), F a vazdo (t/h), w é a fragdo massica, y é a
concentracdo (ppm), nc representa 0 nimero de correntes onde ciclohexano é retirado e
nr, 0 numero de refervedores no trem. Os subscritos CH,V,ET,CM referem-se ao
ciclohexano, vapor, eteno e comondmero, respectivamente, F, D, Z referem-se a vazdo
de fundo, de destilado e de alimentacdo do trem e A, E referem-se as colunas A e E. Por
fim, x € o vetor com as varidveis de decisdo, que serdo escolhidas a partir da analise de

sensibilidade realizada na segéo seguinte.

Na modelagem da resina 01, apenas a primeira coluna foi modelada, logo a funcao
objetivo tem a mesma forma funcional, contudo apenas as parcelas e as restricdes

referentes a primeira coluna se aplicam.

6.3 Analise de Sensibilidade

A solucgdo do problema de otimizagdo determina os valores das varidveis de deciséo tal
que maximizem a funcao objetivo. Logo, a escolha dessas varidveis deve considerar a

sensibilidade da funcdo objetivo em relacdo as mesmas. A analise de sensibilidade
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fornece informagdes sobre as respostas do modelo frente a modificacbes em variaveis
independentes (SECCHI; NETO; FINKLER, 2006). Nessa andlise sdo realizadas
estimativas sobre um grupo de varidveis que possam ter impacto sobre a funcéo
objetivo. E assim, através desse mapeamento das variaveis, podem-se definir aquelas ou

aquela que sera variavel de decisdo no problema de otimizagéo formulado.

Para o modelo da resina 01, que contempla apenas a coluna A, a Figura 6 - 2 ilustra a
sensibilidade da fracédo massica de solvente no fundo (w¢y r 4 ) em relagéo a razéo de
refluxo da coluna (RR_A). Enquanto RR_A aumenta, a temperatura de topo diminui
levando a uma maior concentragdo de leves (1-buteno) no fundo e, consequentemente, a
uma menor concentracdo de solvente na corrente de fundo. Uma vez que a razdo de
refluxo influencia diretamente na especificacdo da corrente de saida, esta foi a variavel

de deciséo escolhida para a otimizagéo da producéo da resina 01.

Figura 6 - 2 Andlise de Sensibilidade para Resina 01
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Razdo de Refluxoda Coluna A

Ja para o trem de destilacdo, o grupo de variaveis independentes mapeado foi escolhido
a partir das variaveis que sdo ajustadas na pratica industrial e pelo conhecimento do
processo. Desta forma, estudou-se 0 comportamento da temperatura de topo da coluna
A (TT_A), a razdo de refluxo externa da coluna D (RRE), ou seja, a vazdo de refluxo
dividida pela vazédo de alimentacdo da coluna, a vazéo de refluxo da coluna E (FR_E) e
a temperatura de fundo da coluna E (TF_E). Além da fungédo objetivo, a analise de
sensibilidade pode avaliar o efeito das varidveis independentes nas restricGes. Desta
forma, ao perturbar as variaveis independentes, foram monitoradas as fragdes massicas

de solvente no topo da coluna A (wcy p 4) € no fundo da coluna E (w¢y ¢ g ), bem como
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a concentracéo de comondmero no fundo coluna A (ycum r 4). As cargas térmicas dos
refervedores sdo variaveis dependentes do modelo, de acordo com a analise realizada no
Capitulo 5. Devido a sua influéncia no custo do processo, as cargas térmicas dos

refervedores também foram monitoradas.

De acordo com o Capitulo 5, todas as quatro condi¢des operacionais representaram de
maneira satisfatoria o processo, contudo a simulacdo referente a resina RO3 foi
escolhida para realizar a analise de sensibilidade, uma vez que apresentou menores
desvios entre os dados calculados e os experimentais. Entéo, a partir dessa simulagéo
variaram-se as variaveis independentes entre -30% a +30%, respeitando as questdes de

convergéncia do modelo.

Toda a andlise de sensibilidade foi realizada no software PRO/II e os resultados que
seguem mostram o comportamento das variaveis dependentes e da funcdo objetivo para
cada variavel independente investigada, através de graficos plotados na ferramenta
Excel, a qual também permitiu o céalculo da funcédo objetivo (Equacdo 6 - 1). Contudo,
a funcdo objetivo (FO) é uma funcdo dependente da vazdo maéssica de vapor para 0s

refervedores, como pode ser visto na Equacgéo 6 - 1.

O modelo em PRO/II ndo fornece diretamente o vazado de vapor devido a configuracao
dos equipamentos modelados. A vazdo de vapor foi entdo obtida a partir da carga

térmica de acordo com:

— 1 (QrRJ 30 6-
Fy ;= o ( ATj) Equacdo 6-2
onde QR representa a carga térmica de cada reverfedor, AT a diferenca de temperatura
entre a corrente de saida e entrada de vapor dos refervedores e C, € a capacidade
térmica do vapor a pressdo de 0,6 kgf/cmz, que por interpolacdo em uma tabela de vapor

saturado foi determinada igual a 3,385 kJ/kg.K.

A Figura 6 - 3 mostra a variacdo da carga térmica dos refervedores das trés colunas e a
funcdo objetivo, ao se variar a temperatura de topo da coluna A (TT_A). Pode-se
perceber que, com 0 aumento da TT_A, a carga térmica dos refervedores das colunas A
(QR_A) e E (QR_E) aumentam 161 e 407%, respectivamente, dentro do intervalo

analisado. O aumento de QR_A provoca 0 aumento esperado na temperatura de topo
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dessa coluna, fazendo com que uma maior quantidade de solvente, componente mais
pesado em relacdo ao monémero e comondmero, saia pelo topo, como pode ser visto na
Figura 6 - 3, e como consequéncia, tem-se uma menor vazao total de entrada da coluna

D (vazéo de fundo da coluna A).

A menor carga para a coluna D é compensada com aumento do reciclo, uma vez que a
razdo externa esta especificada. A diminuicdo da carga térmica do refervedor da coluna
D (QR_D) e a diminuicdo por parte da carga deveriam manter as especificaces das
correntes, contudo a maior vazéo de reciclo acarreta 0 aumento da vazao de fundo dessa
coluna, logo mais solvente é retirado pelo fundo e alimentado a coluna E. Alem do
ciclohexano, o buteno também ¢é carreado para o fundo da coluna, o que mantém a

proporc¢ao da composicao de topo.

Ja na coluna E, a fim de manter a temperatura de fundo que esta especificada, a carga
térmica do refervedor (QR_E) e, consequentemente a temperatura de topo aumentam, e
no caso da vazdo de ciclohexano no fundo, esta sofre poucas mudancas devido a
especificacdo de temperatura da coluna. Como a vazdo de destilado da coluna E
alimenta a coluna D, isso também colabora para o aumento da corrente de fundo da
coluna D. Apesar das variagdes das composic¢des do ciclohexano, essas ndo séo capazes
de compensar 0 maior gasto com o vapor, assim o custo dessa utilidade acaba sendo um

determinante para a reducdo do lucro.

Figura 6 - 3 Comportamento da carga térmica dos refervedores e da funcao objetivo

devido a variacdo na temperatura de topo da coluna A
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A Figura 6 - 4 mostra 0 comportamento das restricbes do processo e, em cinza, a regiao
viavel para otimizacdo, de acordo com os limites impostos pela Equacdo 6-1. A
restricio na fracdo massica de ciclohexano no fundo da coluna E, weyp,, ndo
apresentou grande variacdo e a fracdo de eteno no fundo foi nula para todo o intervalo
de variacdo, logo estas restricbes ndo foram ilustradas nessa figura. Esta pouca
sensibilidade das fragdes do fundo da coluna E & variacdo de TT_A é associada a

especificacdo da temperatura de fundo da coluna E.

Tentativas de simulacdo que ndo especificaram esta variavel ndo convergiram
satisfatoriamente. De acordo com essa mesma figura, a regido viavel esta entre -5% e
+5% de variacdo na temperatura de topo da coluna A, sendo uma regido de pouca
variacdo da FO. Contudo, nesse contexto, ha uma solucéo linear, uma vez que em -5% a

FO é méxima, caracterizando o ponto 6timo de operag&o.

Figura 6 - 4 Comportamento das restricGes devido a variacdo na temperatura de topo da

coluna A
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Ja a Figura 6 - 5 mostra a variacdo da fragdo de ciclohexano no fundo da coluna E para
diferentes variaveis independentes analisadas. Percebe-se que a fracdo de ciclohexano
nessa corrente apenas varia em torno de um mesmo ponto, como se fosse um distarbio,
uma vez que a especificacdo amarra essa variavel. Contudo, quando a TF_E torna-se
variavel independente, a mesma figura mostra uma significativa variacdo para a fragao

de solvente.
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Figura 6 - 5 Comportamento da restri¢do de fracdo massica de ciclohexano no fundo da

coluna E.
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De acordo com a operagdo do processo, a razéo de refluxo externa (RRE) especifica a
pureza de ciclohexano no topo da coluna D, corrente de produto final da separacéo.
Cada familia de resina possui um valor determinado para essa variavel e, para a familia
buteno, RRE = 0,45, como ja foi explicado no Capitulo 3. Contudo, a Figura 6 - 6
mostra que, para uma variacdo de -10% a 30% na REE, a fracdo de solvente no topo de

D praticamente n&o se altera.

Figura 6 - 6 Comportamento da fragdo massica de ciclohexano devido a varia¢do na
razdo de refluxo externa da coluna D
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A Figura 6 - 7 apresenta 0 comportamento das cargas térmicas dos refervedores e da
funcdo objetivo devido a variagdo na razdo de refluxo externa. Sabe-se que o aumento
da carga térmica onera o custo da producdo por causa do vapor, assim, no caso da
funcdo da QR_E, quando esta aumenta, a FO diminui e vice-versa. Ja no caso da QR_D,
0 acréscimo do mesmo favorece a saida de solvente pelo topo da coluna D, o que

aumenta a receita da producdo, compensando 0 custo que essa carga acarreta. Quanto as
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restricdes, todas foram satisfeitas para esse intervalo analisado. Assim, o problema de
otimizagdo levando em consideracdo a RRE como varidvel de deciséo, leva a FO de

forma direta a um valor maximo quando a RRE é aumentada em 5%.

Figura 6 - 7 Comportamento das cargas térmicas dos refervedores e da funcdo objetivo

devido a variacdo na razdo de refluxo externa da coluna D
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A terceira varidvel analisada foi a vazéo de refluxo da coluna E, vista na Figura 6 - 8,
essa vazao € pequena comparada as demais. Ao aumenté-la, a QR_E também aumentara
a fim de manter a temperatura de fundo, a qual esta especificada, com isso a vazao no
topo da coluna E também aumentara. Como esta corrente alimenta a coluna D, QR_D

sofrera um leve aumento para manter a temperatura de topo da coluna D.

A FO terd seu ponto de maximo onde o valor das cargas térmicas € minimo e ira
decrescer a medida que as cargas aumentam. Em 20%, entretanto, a funcdo objetivo
aumenta levemente por conta de um aumento na vazdo de ciclohexano no fundo da
coluna E. As restricdes ndo foram apresentadas pelo mesmo motivo da analise anterior.
A fracdo de ciclohexano no topo da coluna A ndo se alterou, a composi¢éo de buteno no
fundo da mesma coluna ndo ultrapassou 67 ppm para o0 range estudado e a fragéo de
ciclohexano no fundo da coluna E sofreu pequenas oscilacdes em torno da fracdo de
0,15 em massa, como foi explicado. Assim, o problema de otimiza¢do levando em
consideracdo a FR_E como variavel de decisdo também apresentou regido viavel em
todo o intervalo investigado. Constatam-se dois pontos de méaximo, um no ponto de
operacdo base e outro em -10% deste, assim outros fatores seriam necessarios para

avaliar qual desses pontos seria 0 6timo.
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Figura 6 - 8 Comportamento das cargas térmicas dos refervedores e da funcdo objetivo

devido a variacdo na vazao de refluxo da coluna E
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A Figura 6 - 9 mostra 0 comportamento das cargas térmicas e da FO quando a
temperatura de fundo da coluna E (TF_E) é analisada. Apesar da suave variacdo, QR_D
e QR_E apresentaram um aumento devido ao aumento da TF_E de 0,08 e 0,15
MMBTU/h. Apesar de esse aumento onerar o custo, 0 mesmo também contribui para o
aumento da fragé@o de solvente no topo da coluna D, 0 que compensa esse custo e causa
0 aumento da FO. Contudo, 0 aumento dessa variavel também provoca uma diminuigéo
da fracdo de ciclohexano nessa corrente, como mostra a Figura 6 - 5, assim essa
restricdo limita a funcdo objetivo a algo entre 5 e 10%. Como 5%, dentro dessa
limitacdo obteve a maior FO, entdo este seria 0 ponto 6timo de operacdo, uma vez que

as outras duas restricdes ndo mostraram variacdes para essa variavel independente.

Atraves de métodos gréficos foi possivel encontrar diretamente pontos 6timos, sem a
necessidade de uma formulagdo de problema de otimizag&o rigoroso. Entretanto, a fim
de testar a ferramenta de otimizacéo, as condi¢cdes de operacao foram implementadas e a
temperatura de topo da coluna A foi a variavel de decisdo escolhida, ja que mostrou

uma regido viavel bem definida.
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Figura 6 - 9 Comportamento das cargas térmicas dos refervedores e da funcao objetivo
devido a variacdo na temperatura de fundo da coluna E
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6.4 Desenvolvimento do Modelo de Otimizacéo

O problema de otimizacéo a ser resolvido € do tipo NLP (Non-Linear Programming —
Programacdo nao-linear) pois as restricbes de igualdade, dadas pelo modelo do
processo, sdo ndo-lineares. Para solugdo do problema, utilizou-se o software comercial
ROMeo (Rigorous On-line Modeling and equation-based optimization - Modelagem
Rigorosa em Linha e Otimizacdo baseada em Equacgdes), o qual utiliza um critério

econbmico.

Este utiliza 0 OPERA, um método de calculo de matriz generalizada da SHELL Oil,
EUA, para solugdo do problema NLP. Este método é uma modificacdo do algoritmo
SQP (Sequential Quadratic Programming — Programacdo Quadratica Sucessiva),
contudo, a implantacdo real em OPERA contém varios passos adicionais que se
aproveitam da existéncia de relativamente poucos graus de liberdade e equacdes
esparsas nos tipicos modelos de processo (INVENSYS, 2014).

E de conhecimento pulblico a dificuldade de convergéncia de unidades integradas
devido ao grande nimero de equacdes. Em geral as simulagcBes ndo conseguem
convergir ou apresentam longos tempos de simulagdo quando sistemas complexos como

colunas de destilacéo e reciclos sdo simulados integrados.
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Normalmente o balanco material ndo fecha e ndo € possivel concluir a simulagdo com
éxito. Além disso, nem sempre é possivel modelar cada corrente, principalmente as de
utilidades por falta de dados disponiveis. Assim, conseguir um modelo com tantas

informacdes e factivel de otimizacdo pelo ROMeo nédo foi uma tarefa facil.

A primeira etapa ao utilizar o ROMeo € a importacdo do modelo do PRO/II através da
opcdo “send to ROMeo” localizada na aba output do PRO/Il. Ao exportar todo o
modelo, ou seja, as trés colunas acopladas, o0 modelo ndo convergiu. A estratégia foi
importar as colunas gradativamente de forma a convergir apenas a primeira, depois a

primeira e a segunda e, por fim, todo o trem, ilustrado na Figura 6 - 10.

Figura 6 - 10 Trem de destilacdo implementado no ROMeo.
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Apdls a convergéncia, os resultados obtidos pelo ROMeo apresentaram desvios em
relacdo aos resultados obtidos com o PRO/II. A Tabela 6 - 1 apresenta 0s maximos
desvios de vazdo, composicdo e temperaturas de topo e fundo entre os modelos para
cada condicdo operacional. Esta diferenca deve-se ao fato de que o modelo gerado no
ROMeo apresenta uma configuracdo distinta do modelo elaborado no PRO/II: os
condensadores e refervedores, que estavam acoplados as colunas, sdo substituidos por
uma sequéncia de trocadores de calor e vasos de flash, além disso, bombas e valvulas

sdo adicionadas para conferir uma flexibilidade maior ao modelo.

Outra modificacdo foi a ndo importacdo dos blocos “controller” utilizados no PRO/II
para ajustar as eficiéncias dos pratos. Por Gltimo, apesar das estimativas iniciais e

especificacbes do PRO/II terem sido mantidas no ROMeo, os métodos de célculo
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diferem entre os softwares. Por serem softwares da mesma empresa, tais discrepancias
ndo eram esperadas. O ajuste do modelo no ROMeo aconteceu de maneira analoga ao
do PROV/II. Através da ferramenta de customizacdo foi possivel ajustar as temperaturas

de topo enquanto as eficiéncias dos pratos de cada coluna era a variavel dependente.

Tabela 6 - 1 Desvios Relativos Maximos (Amax) entre os resultados obtidos pelo

ROMeo e PRO/II
Condicao Amax de Vazao Amax de Amax de
Operacional (%) Composicéo (%) Temperaturas (%)
RO1 1,2 0,2 3,3
R02 3,5 4.4 1,2
RO3 3,5 8,9 1,6
R04 2,5 2,3 26,1

Ap6s o ajuste do modelo no modo simulagdo, o modo otimizagdo € acionado, onde o
objetivo do ROMeo torna-se maximizar o fluxo de caixa ($/h) do processo. O
otimizador permite que a funcdo objetivo econbmica receba contribuicdes atraves de
cinco formas diferentes: pelas alimentaces e produtos; pelos equipamentos mecanicos
gue consomem ou produzem energia; pelas correntes especiais ligadas a unidades
desligadas; pelos termos adicionados por customizacéo; pelas penalidades (Penalty) que
permitem a definicdo de limites para certas variaveis que, se violados, penalizardo a
funcédo objetivo (INVENSYS, [s.d.]).

A funcdo objetivo lucro da planta far& com que o otimizador minimize 0s custos
operacionais satisfazendo as restricbes. A Tabela 6 - 2 relaciona os parametros
utilizados na funcéo objetivo, de acordo com a Equacéo 6 - 1. O ciclohexano recuperado
no topo da coluna D é o produto final da separacdo logo tem seu valor assumido como

solvente puro pela empresa.

Ja o ciclohexano recuperado como subproduto nas outras colunas (destilado da coluna
A e fundo da coluna E) precisa ser reprocessado ou queimado, logo tera valor inferior.
Ja a carga deste trem apesar de ndo ter sido comprada, por se tratar de um subproduto de
processo anterior também possui um valor agregado. Desta forma, a partir do valor

conhecido do produto final informado pela equipe de engenharia, ou seja, valor do
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ciclohexano puro, foram atribuidos pesos percentuais a esse produto a fim de definir os
valores agregados aos solventes nas outras correntes. Assim, o solvente na corrente de
carga possui um custo de 20% do valor do solvente puro, ja aquele contido na corrente
de destilado da coluna A possui 50% do valor e, por ultimo, 30% desse mesmo valor é
atribuido aquele solvente que queimara nas fornalhas, encontrado na corrente de fundo
da coluna E (PONTES; QUITO; EMBIRUCU, 2014).

Tabela 6 - 2 Parametros para a funcéo objetivo.

Descricédo Valor (R$/kq)
Custo do vapor (0,6 kgf/cm?) 0,13
Valor atribuido ao solvente na carga 1,40
Valor atribuido ao solvente no topo da coluna A 3,50
Valor do solvente no topo da coluna D (solvente puro) 7,00
Valor atribuido ao solvente no fundo da coluna E 2,10

Com o modelo pronto e todos os dados disponiveis, € possivel implementar o problema
de otimizacdo no ROMeo. Sabendo que o valor das contribuicBes da FO utiliza a base
massica, entdo o primeiro passo, como pode ser visto na Figura 6 - 11, é escolher a
configuracdo em que o fluxo econémico se baseie em um submodelo méssico de precos.
Isso foi feito para todas as unidades que apresentam contribuicdes a esse problema, as

quais precisam, necessariamente, serem alimentadas com valores na base de $/massa.
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Figura 6 - 11 Janela de mudancas de configuracéo
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Assim, todos os tanques de produtos e carga foram alimentados com os precos listados
na Tabela 6 - 2. Contudo, além das entradas e saidas, nesse balan¢o econémico ainda
falta o que foi consumido, referindo-se assim, a terceira e Ultima contribui¢do deste
problema a FO que, de acordo com a Equagdo 6 - 1, é o custo de vapor nos
refervedores.

Conforme mencionado anteriormente, as correntes de vapor nao foram modeladas, ndo
possuindo assim, tanques de entrada e saida desse vapor para adiciona-los como
contribuicbes na FO. Logo foi necessario utilizar a unidade de customizacdo para
adicionar tal contribuicdo a FO. Essa estrutura geral da funcdo objetivo do problema

apresentado foi explicada no capitulo 2 e exemplificada pela Equacao 2-20.

Além das variaveis que ja fazem parte do modelo, o pardmetro C,, necessario para o
calculo da vazdo de vapor, visto na Equacgdo 6 - 2, e também o prego do vapor, ay,
tiveram que ser definidos no modelo, como pode ser visto na Figura 6 - 12. Assim, 0
termo relacionado ao custo do vapor pode ser programado em Milano, linguagem de
programacéo interna do ROMeo, na ferramenta de gerenciamento da FO, em uma aba
que permite a adicdo de um novo termo nessa funcdo pelo usuério, de acordo com a
Figura 6 - 13. Foi atribuido peso (Wt) de -1 uma vez que se refere ao custo do vapor

que seré subtraido da receita na FO.
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Figura 6 - 12 Unidade de customizacao.

ROMeo OPS - Customization CUL

o
=
w
13

: Independent-fixed variables I Dependent \-’ariahlesl User equations  User local vanables I Mot 4 I L4
i Subflovesheets
[=1- Units
+- Columns Uzer added variables:
Customizations
Flashs
Hids 1 |alfa [currency/ka) 013
Purmps 2 |ep koK) 32385
Sinks
Sources
+- Splitters
- Yalves
Teans
Copy_of_m_510
Copy_of_mm_57
Copy_of_rm_S58
Copy_of_rm_59
Copy_aof_H_51
Copy_of t_52
Copy_of t_S38
Copy_of t 54
Copy_of_t_55
DESTILADO_RB
FUNDO_RE 3 valid independent variables + 1 new equations <equals> 2 valid
HE_DESTILADD dependent variables + D new variables + 2 new local variables.
-HE_FUNDO

MECTH AMD Jid|
Fress this button to
load/refresh the tree |

Yariable Name Initial ¥alue

[1]
=
w
= B

Mew. .. Delete Rename

-

Ok Cancel Apply Help

Figura 6 - 13 Gerenciamento da funcao objetivo

[ Dbjective Functions - FS HEE|

es
[ Objective Functions .

- 3imulation Curtbibutiuny - User Added Tcrmsl

[ DataRec

5 Parameterization Equation: [CUSTOVAROR N e I

[=)- Economic

- Penalties

- Feeds

- InternalFeeds

- Products

Unit[ 'rm_E1"]:Side["Shell"]:Duty/Unit['rm_E1']:Side ﬂ

["Shell"]:TempChange +Unit]'rm_E2"]:Side["Shell']:Duty/Unit

['rm_E2']:Side['Shell"l:TempChange+Unitf'Copy_of_rm_E2"]:Side

['Shell']:DutyfUnit['Copy_of_rm_E2"]:Side['Shell".TempChange==0

- InternalProducts

- Expanders
Purnps

-~ COmpressars j

- Shafts d

- Diskribukors

- PowerSinks

-~ PowerSources

-~ Generators

- Motors

- GasTurbines

- PipePhases ﬂ
- Pipestills

- PlanningSources
- PlanningSinks

- UserAdded

- SubFlowshest
- MWCs

[+- HonSquareSimulation Cancel

O préximo passo é a especificacdo da variavel de decisdo. Selecionou-se a variavel

TT_A na ferramenta Mode Manager no modo otimizagdo, como ilustra a Figura 6 - 14.

Dessa maneira, a temperatura é definida como varidvel livre/independente para sofrer

variacdo, apenas sendo limitada por extremos de minimo e maximo de 0,19 e 0,35°C,
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respectivamente, tanto por especificacdes de seguranca de projeto, quanto para facilitar
a convergéncia do modelo. Esta forma de defini¢do de variaveis livres/independentes é
utilizada quando ndo ha a presenca de varidveis controladas, pois em uma otimizagéao de
modelo dindmico, 0 ROMeo definiria como livres as variaveis controladas, algo que foi

detalhado no Capitulo 2.

Para garantir que modelo respeite as restri¢cdes, os limites dessas variaveis precisam ser
definidos dentro do modulo de otimizacdo. Para restringir o teor méaximo de
ciclohexano no destilado da coluna A, especificou-se a fragdo massica de 0,1 a partir da
janela Model desse tanque de produto, como ilustrado na Figura 6 - 15. O mesmo
procedimento foi realizado para garantir um maximo na concentracdo molar de 240 ppm

de buteno na corrente de fundo desta coluna.

Todas essas restricdes foram especificadas de maneira analoga a primeira, pela opgéo
“Model” seja no tanque de produto ou diretamente na corrente, como é o caso da
corrente de fundo da coluna A que ndo possui tanque de recebimento, uma vez que esta

é a carga da coluna D.
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Figura 6 - 14 Janela Mode Manager
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Por ultimo, para avaliar o sucesso da corrida de otimizacéo foi preciso calcular o fluxo

de caixa da planta atual, ou seja, em condi¢Ges operacionais ndo otimizadas. Para isso

foi necessério realizar uma simulacdo onde a funcdo objetivo econémica fosse

calculada, e assim, calcular um valor para a FO para o caso base. Como esse célculo ndo
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faz parte do default do ROMeo, foi preciso requisitar o céalculo da FO no modo

simulagéo.

Finalmente, a simulacdo foi executada, contudo ndo atingiu a convergéncia, ja que
apresentou erro no termo customizado, ou seja, no termo referente ao custo do vapor.
Todas as etapas foram revistas e tudo se encontrava de acordo com o tutorial, porém o
erro persistia. Ent&o, a alternativa encontrada foi realizar a modelagem das correntes de
vapor no proprio ROMeo, para, assim, modelar tanques de carga e recebimento de
vapor para cada refervedor de maneira que a contribuicdo do custo do valor fosse
adicionado a FO através dessas unidades, assim como foi feito com a carga, produto e
subprodutos. Apds essa alteracdo na modelagem, o modelo precisou ser mais uma vez

ajustado, a fim de garantir a fidelidade do mesmo ao processo real.

6.5 Resultados da Otimizagao

Finalmente, em posse de um modelo no ROMeo validado e factivel de otimizacéo, o
mesmo foi capaz de fornecer um valor para a FO em condi¢Ges ndo otimizadas, ou seja,
um valor para o caso base. Como discutido na andlise de sensibilidade, a otimizacdo
referente a resina 01 teve a razdo de refluxo da coluna A como variavel de decisdo.
Neste caso, atribuiu-se o valor para o solvente no fundo da coluna A ao invés da coluna

D, ja que esta ndo esta representada no modelo.

Os resultados do ROMeo para o caso base, que corresponde ao resultado no modo
simulacdo, e para a otimizacdo sdo apresentados na Tabela 6 - 3. A razdo de refluxo
para 0 caso base apresenta desvio de 2,4% em relacdo a condicdo simulada no PRO/II
(Tabela 5 - 1), o que é aceitavel. No ponto 6timo, a razdo de refluxo aumenta, levando a
uma diminuicdo de 50% na fracdo méssica do solvente na corrente de topo, 0 que causa
a maximizacdo do lucro. Ja para o modelo referente ao trem de destilagdo, como ja foi
explicado, a variavel de decisdo escolhida para a otimizacdo foi a temperatura de topo
da coluna A. No modo otimizacdo, ROMeo ajusta a variavel de decisdo até maximizar a
funcdo objetivo. Aumentando esta variavel, as cargas térmicas dos refervedores
aumentam, aumentando assim, o custo de operacdo com a demanda de mais vapor,
contudo a producéo de ciclohexano também aumenta, entdo se esta exceder 0s custos

com o vapor, uma condic¢do de maior lucro seré alcancada.
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A Tabela 6 - 4 apresenta o calculo para a condicao base e os resultados da otimizagéo
para as trés resinas. A condicdo de operacdo utilizada na analise de sensibilidade refere-
se a resina 03. Para a variavel de decisdo escolhida, a solucdo do problema foi obtida
graficamente em -5%, o qual se refere a uma temperatura de 0,278°C. Contudo, ao rodar
a plataforma de otimizagdo, ROMeo, 0 mesmo alcangou um resultado de 0,261°C, visto
na Tabela 6 - 4, referente a uma condicdo operacional de -8,6% da variavel de deciséo.
Por outro lado, pode ser visto também na tabela que o modelo no ROMeo respeitou as
restricdes, especialmente a presenca de comondmero no fundo da coluna A, o que era
esperado no referente ponto de operacdo para 0 modelo no PRO/II, como visto na
Figura 6 - 4.

Quanto as outras condi¢des operacionais, ou seja, resinas 02 e 04, seus modelos também
foram importados do PRO/II, foram ajustados e foi possivel calcular um valor para a
funcdo objetivo no caso base, contudo para ambas as condi¢cBes o software néo
conseguiu encontrar um ponto 6timo, ndo sendo capaz de otimizar o modelo. Nesse
caso, 0os modelos podem estar realmente no seu ponto 6timo de performance ou, por
falta de dados o software ndo esta conseguindo flexibilidade suficiente para alcancar
outro ponto de operacao, o que parece a explicacdo mais plausivel. Contudo, a partir das
condigdes operacionais que conseguiram ser otimizadas, conclui-se que o otimizador
desempenhou seu papel, uma vez que a coeréncia do aumento da FO segue aquela
analisada pela sensibilidade do modelo. Além disso, nota-se que a diferenca entre os
modelos obtidos pelos softwares refletiu também na discrepancia do resultado final da

otimizacao.
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Tabela 6 - 3 Resultados da Otimizacéo

CASOS RO1 R02 RO3 R04
OPERACIONAIS

Caso paso Caso paso Caso paso Caso paso
5 Base  Otimo Base  Otimo Base Otimo Base Otimo
FUNCAO

OBJETIVO 1,10 1,12 8,20 - 9,49 952 9,29 -
(MM$/h)

VARIAVEIS DE

DECISAO

TT A - - 0,343 - 0,301 0,261 0,301 -
RR A ) 2,89 3,06 - - - . ; .
RESTRICOES

WET F A 0,000 0,000 0,000 - 0,000 0,000 0,000 -
Yem Fa 240,0 2400 203,0 - 0,000 0,000 0,000 -
WcH D A 0,100 0,050 0,230 - 0,115 0,080 0,127 -
WeH F E - - 0,100 - 0,149 0.136 0,150 -

6.6 Conclusao

Por menor que seja, a possivel elevacdo do lucro de um processo é a maior forca motriz
de um problema de otimizacdo. Dessa forma, este capitulo apresentou de forma
sistematica a formulacdo do problema de otimizacdo do processo de recuperacdo de
ciclohexano. Apesar das dificuldades de compatibilidade encontrada entre os softwares,
foi possivel importar todas as simulacdes referentes as quatro condigdes operacionais do
PRO/II para 0 ROMeo e, apds o ajuste dessas simulacdes, foi possivel comprovar a
confiabilidade do modelo, uma vez que foram obtidos baixos desvios entre os valores
de saida do ROMeo e aqueles ja validados do PRO/II. Além disso, a metodologia do
otimizador foi amplamente discutida neste capitulo, mostrando as possibilidades e

dificuldades para a formulacdo de um problema neste software.

Pela anélise de sensibilidade foi possivel perceber a viabilidade da aplicacdo de uma
otimizagdo, mesmo que de forma direta. Contudo, a disponibilidade de um software de
otimizacdo como o ROMeo automatiza a resolucdo do problema. Além disso, a
sistematica de utilizacdo do software pode ser utilizada para otimizacdo de outros
sistemas. Por fim, apesar da falta de flexibilidade com os softwares devido a limitagéo
de dados, mostrou-se que a resolucdo do problema de otimizacdo pode trazer ganho

econbémico a empresa.
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7 Concluséo e Sugestoes para Trabalhos Futuros

7.1 Concluséao

Esta dissertacdo abordou a modelagem de um trem de destilacdo para recuperagdo do
solvente ciclohexano a partir de uma mistura oriunda de um processo de polimerizagédo
em solucdo. Foi utilizado o software comercial PRO/II para a modelagem estacionaria
das trés colunas de destilacdo. O modelo foi validado com dados de planta para trés
resinas diferentes. Apesar de alguns desvios apresentarem-se maiores do que o
aceitavel, a baixa confiabilidade em algumas informacfes pode explicar essa
discrepancia, em especial, a utilizacdo de uma concentracdo de alimentacdo média para

toda a familia de resinas de buteno.

Em posse de um modelo representativo do processo real, a fim de verificar se 0 mesmo
é passivel de otimizacdo, objetivo principal deste trabalho, foi realizada no Capitulo 6,
uma analise de sensibilidade. A andlise indicou, para o modelo da coluna A, a razdo de
refluxo como varidvel de decisdo e, para 0 modelo referente ao trem de destilacdo, a
temperatura de topo da coluna A. Além disso, a analise de sensibilidade também
demonstrou que o modelo pode ser otimizado de forma direta pela analise grafica com
os resultados simulados, ou seja, sem ser necessaria solucdo numérica de um problema
de otimizacdo. Contudo, com o propésito de implementar o problema em uma
ferramenta capaz de otimizar diferentes cenarios de forma sistematica, nesse mesmo
capitulo, foi formulado e implementado o problema de otimizacgédo no software ROMeo.
Este software, apesar de apresentar algumas incompatibilidades com o PRO/II,

mostrou-se bastante flexivel quanto a elabora¢do do modelo e do problema.

Quanto aos resultados da otimizacdo, nem todas as condicBes operacionais foram
passiveis de otimizacdo, indicio de que o software provavelmente, precisa de mais
informagOes para aumentar sua regido de busca pelo 6timo. Contudo, os resultados
obtidos para a otimizacdo das duas resinas foram coerentes com os resultados da analise
de sensibilidade, demonstrando a confiabilidade da otimizacdo e aplicabilidade do
software. Assim, este trabalho possui um importante papel na disseminagdo de um

otimizador comercial que pode ser utilizado em processos semelhantes, 0s quais séo
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bem comuns na area quimica e petroquimicas, alcancando real ganho econdmico as

empresas.

7.2 Sugestdes para trabalhos futuros

Com intencéo de dar continuidade ao trabalho aqui apresentado seguem as seguintes
sugestoes;

e Estimar parametros do modelo a partir de dados industriais;

e Validacdo do modelo termodindmico com dados experimentais de equilibrio
liquido-vapor dos componentes da mistura;

e Modelar o processo em regime dinamico;

e Estender o modelo para considerar as outras colunas do sistema para
recuperacdo de monémeros;

e Solucionar o problema posto com algoritmos heuristicos de otimizacdo (GA e
PSO);

e Implementar modelo em outros ambientes de otimizacdo (Matlab, Scilab ou
linguagens de baixo nivel);

e Realizar  estudos de  otimizagdo em  tempo real (RTO).
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