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Resumo

A anilina (ANL) é um composto presente indiretamente em diversos produtos essenciais do nosso
quotidiano, tais como medicamentos ou borrachas sintéticas. Como consequéncia, é de
interesse a melhoria da eficiéncia energética do processo de producdo do mesmo,

nomeadamente da etapa de separacao.

A corrente de destilado da coluna de destilacao em estudo (D1A) é constituida por mais de 50
% (m/m) de agua e além disso é heterogénea, ou seja, separa-se em duas fases: uma organica
e outra aquosa. Consequentemente, o refluxo que é feito a coluna contém uma grande
quantidade de agua. O objetivo do trabalho é acrescentar um decantador a seguir a corrente
liquida que abandona o condensador no topo da coluna, de forma a purgar a fase aquosa do
sistema, tornando o refluxo praticamente organico. Pretende-se também avaliar as vantagens
energéticas da remocao da agua em constante circulacao dentro da coluna, nomeadamente na
realizacdo de um aumento de capacidade da coluna e na pureza da ANL final, mantendo

constante o calor fornecido ao reebulidor.

Neste sentido, desenvolveu-se em ASPEN um modelo que descreve o comportamento da coluna
e do decantador, o qual foi posteriormente validado através da comparacao com resultados de
uma reconciliacao de dados da operacao industrial, também realizada neste trabalho. De
seguida, integraram-se ambas as unidades e avaliaram-se os resultados obtidos em dois testes:
aumento do caudal alimentado e aumento do caudal de refluxo. Para terminar, dimensionou-

se 0 novo decantador e fez-se uma analise economica.

Os modelos da coluna e do decantador foram desenvolvidos com sucesso dada a semelhanca
verificada entre os resultados obtidos em ASPEN e a realidade (reconciliacao de dados).
Relativamente ao sistema proposto, no teste de aumento de caudal, os resultados obtidos nao
corresponderam ao que era expectavel obter, no entanto, quando se passou ao aumento do
caudal de refluxo o novo sistema apresentou beneficios tais como aumento da recuperacao de
ANL na base e diminuicao do caudal de destilado. Desta forma, obtém-se mais ANL por unidade
de tempo na base e, a0 mesmo tempo, permite folgar, através da reducao de caudais, a parte
do processo que recebe a corrente de destilado (destilacdo de leves). O principal beneficio

economico deve-se a diminuicao do consumo de vapor no reebulidor.

Os resultados deste trabalho servem de referéncia a realizacao de uma futura instalacao piloto,

que é fundamental para validar o modelo desenvolvido do sistema coluna + decantador.
Palavras Chave (Tema): Destilacao de Aminas Aromaticas;
Reconciliacao de Dados;

Simulacao de Unidades de Separacao;
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Abstract

Aniline (ANL) is a compound present indirectly in several essential products of our daily life,
such as medicines or synthetic rubbers. As a consequence, it is of interest to improve the energy

efficiency of the production process of the compound, in particular the separation step.

The distillate stream of the distillation column under study (D1A) consists of more than 50 %
(m/m) of water and is furthermore heterogeneous, that is, it separates into two phases: one
organic and the other aqueous. As a consequence, the reflux which is made to the column
contains a large amount of water. The purpose of this work is to add a decanter following the
liquid stream leaving the condenser at the top of the column in order to purge the aqueous
phase of the system rendering the reflux practically organic. It is also an additional objective
the evaluation of the energy advantages of constant water withdrawal within the column,
namely in carrying out an increase in column capacity and in the purity of the final ANL, always

maintaining the same heat supplied to the reboiler.

For this, a model was developed in ASPEN, which describes the behavior of the column and the
decanter that was later validated through the comparison with the results of an industrial data
reconciliation, also performed in this work. Afterwards, both units were integrated, and the
results obtained in two tests were evaluated: increase of the fed flow rate and increase of the

reflux rate. Finally, the new decanter was designed and an economic analysis was carried out.

The column and settler models were successfully developed given the similarity between the
results obtained in ASPEN and reality (data reconciliation). Regarding the proposed system, in
the flow increase test the obtained results did not correspond to what was expected to obtain,
however, when the reflux flow rate was increased, the new system presented benefits such as
increase in ANL recovery at the base and decrease of the distillate flow rate. In this way, more
ANL per unit of time is obtained at the base and, at the same time, allows the part of the
process receiving the column’s distillate stream (distillation of “light” compounds) to be
reduced by reducing the flow rate. The principal economic benefit is due to the reduction of

the vapor consumption in the reboiler.

The results of this work serve as reference to the realization of a future pilot plant, which is

fundamental to validate the developed model of the column + decanter system.

Keywords (Theme): Aromatic Amine’s distillation;
Data Reconciliation;

Simulation of Separation Unit;
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fracao massica (vapor)
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recuperacao
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caudal de vapor

caudal da corrente lateral de liquido
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entalpia
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pressao
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1 Introducao

1.1 Enquadramento e Apresentacao do Projeto

1.1.1 Anilina e suas propriedades fisico-quimicas

A anilina (ANL), também denominada fenilamina ou aminobenzeno, pertence a familia das
aminas aromaticas com férmula quimica CsHsNH; (Figura 1). Pela primeira vez isolada no inicio
do século XIX, s6 em 1845 a sua estrutura foi comprovada pelo alemao Von Hoffmann, que foi
capaz de obter ANL através da reducao do mononitrobenzeno (MNB) (“August Wilhelm von

Hofmann facts, information, pictures | Encyclopedia.com, 2007).

NH,

Figura 1 - Estrutura molecular da ANL.

A ANL é um liquido oleoso, incolor, com um odor caracteristico adocicado. Quando exposta ao
ar e a luz solar adquire um tom acastanhado. E pouco solivel em agua, mas miscivel com grande
parte dos solventes organicos. Trata-se de um composto corrosivo para certos tipos de metais
(metais anfotéricos), tais como aluminio, cobre, zinco ou ligas metalicas que contenham estes
metais, devendo ser transportado/armazenado em equipamentos de ferro fundido ou aco de
carbono. Deve ser manuseado com as maximas precaucoes, pois trata-se de um quimico
mutagénico, corrosivo, venenoso e muito toxico para o ambiente (Documento Interno, 2009).

Na Tabela 1 encontram-se as principais propriedades fisico-quimicas da ANL.

Tabela 1 - Propriedades fisicas e quimicas da ANL.

Peso molecular (g/mol) 93,12
Massa volumica a 20°C (kg/m3) 1022
Temperatura de ebulicdo a 760 torr (°C) 184,4
Temperatura de fusdo (°C) -6,2
Viscosidade 20°C (cP) 4,47
Solubilidade da ANL na agua (% em peso) a 20°C 3,6
Solubilidade da agua na ANL (% em peso) a 20°C 5,5

Introducéao 1
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1.1.2 Aplicagdes e Mercado da Anilina

A ANL possui diversos tipos de aplicacdes, sendo conhecida por ser usada em mais de 300
produtos finais. E parte integrante da producéo de alguns produtos farmacéuticos (analgésicos,
antipiréticos, antialérgicos e vitaminas); de borrachas sintéticas, funcionando como acelerador
da vulcanizacao; de corantes e pigmentos, funcionando como matéria-prima para a sintese de
intermediarios essenciais a producao destes compostos; de produtos quimicos agricolas, de tal
forma que mais de 40 substancias ativas presentes em pesticidas provém da ANL. No entanto,
a sua principal aplicacdo, representando cerca de dois tercos da procura total, é para a
producao de metil difenil diisocianato (MDI), tal como se ilustra na Figura 2. Este composto é
dos principais isocianatos que, reagindo com certos alcoois (polidis), da origem a poliuretanos
(PU), que sao largamente utilizados na construcao, mobiliario, indUstria automovel e
isolamentos. Espera-se que a procura de MDI-PU cresca a bom ritmo, com uma taxa de
crescimento anual de 6-8 %, o que justifica o interesse em aumentar a producao de ANL. As
principais empresas produtoras de MDI sao, por ordem: Bayer, ICl, BASF e DOW (Schneemann,
2009). No complexo quimico de Estarreja, a DOW-Portugal produz cerca de 400 mil metros

cUbicos anuais de MDI em que toda a ANL necessaria é fornecida pela Bondalti.

% Ciclohexilamina;

Farmacos; 2
’ 2%
v,d'

Diversos; 4%

Quimicos
agricolas; 4%

Corantes e
pigmentos;
5%

Borrachas
sintéticas;
18%

Figura 2 - Consumo mundial de ANL por aplicagéo.

Tabela 2 - Especificacées tipicas de ANL para venda.

Cor (APHA) 100
Ponto de fusao (°C) -6,2
Pureza minima (%) 99,9
MNB maximo (ppm) 2

Agua méaximo (%) 0,15

Tipicamente, a ANL para venda deve obedecer as especificacdoes apresentadas na Tabela 2. Em
determinados casos, as concentracdes de impurezas tais como ciclohexilamina (CHA),
ciclohexanol (CHOL), ciclohexanona (CHONA), toluidina (TLD), fenilciclohexilamina (CHANIL),

diclohexilamina (DICHA) e ciclohexilidenoanilina (CHENO) devem ser especificadas.
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Analisando o mercado, em 2011, produziram-se cerca de 5,4 milhées de toneladas de ANL
(Documento Interno, 2011). Segundo o mesmo documento, estima-se que existam 39 empresas

que sintetizam o composto, das quais 7 representam 63 % da producao total (Figura 3).

BASF; 11%

DuPont; 9%

Rubicon; 8%

Huntsman;
5% ,;?//"/ Yantai
Tosoh Wanhua
Corporation; Polyurethane;
5% 7%

Figura 3 - Producdo de ANL por empresa, 2011.

Em relacdo a Europa Ocidental, a producdao de ANL, em 2011, atingiu as 1,6 milhdes de
toneladas. Destacam-se a Bayer como maior produtor (cerca de 38 % do total), seguida da BASF
(22 %). A Bondalti, em Estarreja, surge como quarto maior produtor com 13 % da producao total

do composto. A Tabela 3 indica as principais produtoras de ANL na Europa Ocidental.

Tabela 3 - Producdo de ANL por empresa na Europa Ocidental, 2011.

Empresa Localizacdo Capacidade (toneladas/ano) Percentagem do
total (%)

BASF Antuérpia 342 000 22
Bayer Antuérpia 165 000 10
Bayer Antuérpia 185 000 12
Bayer Brunsbuettel 100 000 6
Bayer Krefeld-Llendi 152 000 10
DOW Bohlen 130 000 8

Bondalti Estarreja 200 000 13

Huntsman Wilton 300 000 19
Total - 1 574 000 100

Analisando as restantes zonas geograficas de relevo, na América do Norte produziu-se, em 2011,
1,1 milhdes de toneladas de ANL, com destaque para a DuPont que representa 41 % da
capacidade total. Na China sintetizou-se, no mesmo ano, 1,8 milhdes de toneladas com a
capacidade produtiva bem distribuida por 19 empresas e no Japao produziu-se cerca de 450 mil
toneladas do composto, destacando-se a Tosoh Corporation com 67 % da producao total. De
referir que em qualquer das zonas descritas nao estao previstas expansdes a curto prazo

(Documento Interno, 2011).
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1.2 Apresentacao da Empresa

A Bondalti CHEMICALS, S.A. € uma empresa do grupo José de Mello, localizada no complexo
quimico de Estarreja. Em maio de 2018, a empresa decidiu que era a altura de fazer uma
mudanca da marca tendo em vista a internacionalizacao e a adaptacao ao mercado global, cada

vez mais competitivo. Até entdo tinha o nome de CUF-Quimicos Industriais.

Fundada em 1865, a CUF (Companhia Uniao Fabril) dedicava-se a producao de saboes, estearina
e Oleos vegetais. Em 1898, Alfredo da Silva preside aos destinos da CUF e avanca para a
producao de adubos em larga escala. Dai em diante, a CUF foi-se tornando no grupo da
peninsula ibérica, com forte presenca na industria ligeira e pesada, na banca, construcao,
téxteis, estaleiros, seguros e muitos outros servicos. Na década de 1930 detinha ja varias
fabricas em diversas cidades e vilas portuguesas, empregando cerca de 16 mil colaboradores.
O seu auge atinge-se no inicio da década de 1970, em que representa 5 % do PIB portugués,
emprega cerca de 110 mil colaboradores e é um dos 5 maiores grupos econémicos da Europa.
0 “império” CUF, maior grupo econdémico portugués da historia, acaba por se extinguir aquando
da sua nacionalizacao em 1975, passando a chamar-se Quimigal. No final dos anos de 1970, o
grupo José de Mello regressa ao setor quimico com a compra da Uniteca, uma fabrica de
producao de cloro e alcalis. Em 1997, o grupo José de Mello adquire a Quimigal, realizando
uma profunda reestruturacao e volta a adotar o nome CUF. Em 2006, a CUF da inicio a um
processo de expansao, que estaria concluido em 2009, com o objetivo de duplicar a producao
e, simultaneamente, garantir uma maior eficiéncia energética dos seus processos. Por fim, em
2012 inaugurou a primeira fabrica portuguesa de nanomateriais, a Innovnano (“CUF - Historia,”
2018).

No seguimento do referido acima, em 2009 finalizou-se a expansao da CUF em que se duplicou
a producao de ANL das 100 para as 200 mil toneladas anuais. Essa expansao nao se limitou as
instalacoes da CUF, mas sim a todas as outras fabricas do complexo quimico de Estarreja, com
destaque para a DOW-Portugal que deixa de produzir ANL para se dedicar inteiramente a
producao de MDI, recebendo a ANL necessaria da CUF o que equivale a 70 % das 200 mil
toneladas anuais produzidas. A Air Liquide, fornecedora de gases como hidrogénio a Bondalti e
a CIRES e monoxido de carbono a DOW-Portugal também teve de aumentar a sua producao para
satisfazer as novas necessidades dessas fabricas. O investimento global desta operacao
ascendeu aos 250 milhdes de euros. Desse investimento, metade (125 milhdes de euros) foi
realizado pela CUF, em que, na fabrica de ANL, adquiriu o trem de separacao objeto de estudo
no presente trabalho. O cluster do complexo quimico de Estarreja pode ser encontrado no

Anexo 1.

Atualmente sintetiza, a partir de compostos como o benzeno (BZ), amoniaco e hidrogénio

diversos produtos quimicos tais como ANL, MNB, cloro, hipoclorito de sodio, soda caustica,
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acido nitrico, acido cloridrico, entre muitos outros. A Figura 4 apresenta os principais
compostos produzidos pela Bondalti, bem como a sua influéncia nas receitas obtidas. Destaca-
se claramente a ANL, constituindo cerca de 70 % das receitas em 2011. A Bondalti é também
um dos maiores produtores nao integrados (i.e., sem consequente producao de MDI) de ANL do
mundo, com 3,7 % da capacidade mundial de producéo. E o terceiro maior produtor ibérico de

cloro e lidera as vendas de ANL e acido sulfanilico puro na Europa (Documento interno, 2011).

Hipoclorito Outros; 4,5%
de sodio;
3,3% 4

Cloro liquido;
6,7%

MNB; 7,5%
Soda

Caustica;
8,5%

Figura 4 - Compostos principais produzidos na Bondalti e percentagem do volume de receitas.

A visao da Bondalti € ser um parceiro quimico de referéncia no mercado global, oferecendo
solucoes de elevada qualidade, cumprindo rigorosamente os padroes de seguranca e o respeito
pelo ambiente, gerando valores para todos os stakeholders, tais como colaboradores,
acionistas, fornecedores e comunidade. Toda a sua atividade assenta em trés pilares: Inovacao,

Competéncia e Desenvolvimento Humano.

1.3 Contributos do Trabalho

Os objetivos estipulados sao: simulacao em ASPEN da coluna de destilacao em estudo (D1A) e
de um decantador que nao existe na instalacao industrial atual; avaliacao de desempenho do
novo sistema coluna D1A + decantador e dimensionamento do decantador. Este trabalho servira
de referéncia a futura realizacdo de um projeto piloto do novo sistema. Além disso, do ponto
de vista da Bondalti, é importante o desenvolvimento de um modelo da D1A e do decantador
em ASPEN nao s6 para o presente projeto, mas também para eventuais necessidades futuras.
O desenvolvimento de um modelo, com o decantador incorporado, constitui um grande desafio
devido ao desconhecimento do método termodinamico mais adequado que descreva o equilibrio
liquido-liquido complexo e extremamente nao ideal da mistura em causa. Assim sendo, foi
desenvolvido no presente trabalho, pela primeira vez, um modelo termodinamico capaz de
descrever a distribuicao de componentes pelas duas fases na corrente de destilado da D1A, que

corresponde a corrente alimentada ao decantador.
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1.4 Organizacao da Tese

0 trabalho divide-se em 6 capitulos e varios subcapitulos.

No Capitulo 1 apresenta-se o produto final pretendido, a ANL. Descrevem-se as suas
propriedades e aplicacoes, o seu mercado internacional fazendo referéncias aos principais

produtores por area geografica e qual a posicao da Bondalti no mundo e na europa.

No Capitulo 2 explica-se sucintamente o processo de producao de ANL da Bondalti e

contextualiza-se o objetivo do trabalho.

No Capitulo 3 detalham-se todas as etapas percorridas desde a recolha de dados industriais até
a simulacao e validacao do modelo em ASPEN da coluna D1A e do decantador. Apresenta-se

também o esquema do sistema proposto (D1A + Decantador) em ASPEN.

No Capitulo 4 avalia-se o desempenho do sistema D1A + Decantador, o dimensionamento do

decantador e a analise econdmica.
No Capitulo 5 sao apresentadas as conclusdes do estudo realizado.

No Capitulo 6 faz-se uma avaliacdo de todo o trabalho desenvolvido, tais como o grau de

concretizacao dos objetivos propostos ou apresentacao de sugestoes de trabalho futuro.
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2 Contexto e Estado da Arte

2.1 Planta Industrial de Anilina da Bondalti

O processo de producao de ANL é constituido, essencialmente, por trés etapas: reacao,

separacao da agua e destilacao. Esta representado na Figura 5, de uma forma simplificada.

Leves
Agua Recuperagdo CHA
e CHOL

2 (A ANL Pura

»
A4

MNB ANL bruta ANL bruta

o~ 20% 4 5-6 % a
H2 Rea(;ao ( 4gua) ( agua)

Separagdo da agua

v
vid

Pesados
Outros

Trem antigo p| 2 |ANL
O

ANL d
Pesados
Outros (MNB, BZ)

A,

Pesados
Outros

Tratamento

Figura 5 - Processo de producdo de ANL de forma simplificada.

Na primeira etapa da-se a reacdao em que o MNB (C¢HsNO;) é hidrogenado para formar ANL e

agua, segundo a Eq.1.
C6H5N02 + 3 HZ - C6H5NH2 + 3 H20 + Energia (Eq1)

A reacao ocorre na fase liquida, entre os 100-200 °C e a uma pressao entre os 10-20 bar. O
rendimento obtido sob estas condicdes € superior a 96 %. Esta etapa caracteriza-se por um
grande consumo de utilidades frias, uma vez que a reacao é fortemente exotérmica. Além do
produto final pretendido, a ANL, formam-se produtos secundarios que posteriormente serao
eliminados na etapa da destilacao. Esses parasitas dividem-se em dois grupos: os leves e os
pesados. Os leves sdo os que tém um ponto de ebulicao inferior ao da ANL: CHA, CHOL, CHONA;
os pesados, pelo contrario, sao os que tém um ponto de ebulicao superior ao da ANL: DICHA,
CHENO, CHANIL, TLD. Portanto, segue para a etapa separacao da agua uma mistura composta
maioritariamente por ANL e agua e, em concentracoes muito baixas, os leves, os pesados, o
MNB que nao reagiu e o BZ vestigial resultante da producao de MNB a montante. A esta mistura

resultante da reacao da-se o nome de ANL bruta.
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0 objetivo da etapa de separacao da agua é, como o proprio nome indica, eliminar alguma agua
da ANL bruta proveniente da fase de reacdo. Desta forma, como a solubilidade da agua na
mistura diminui com a temperatura, consegue reduzir-se o teor de agua de 20-30 % para 5-6 %,
apos a decantacao. De seguida, essa mistura constituida maioritariamente por ANL e alguma
agua, leves, pesados, MNB e BZ é armazenada num tanque (R1) e segue para a seccao de

destilacao.

A etapa de destilacao é constituida por dois trens independentes de colunas. Ambos os trens
tém como objetivo obter ANL pura, contudo explicar-se-a o processo com base no trem onde
se encontra a coluna em estudo, a D1A. A mistura proveniente do tanque R1 é alimentada a
coluna D1A. Esta coluna é responsavel pela separacao no topo dos parasitas leves formados na
reacao e ainda da agua que nao foi possivel separar na etapa anterior, obtendo-se um destilado
com mais de 50 % (m/m) de agua e o restante constituido por leves e ANL que foi arrastada.
Esta corrente sera encaminhada para a destilacdo de leves, onde serdao purificados e
recuperados o CHA e o CHOL. Na base da coluna sai entao praticamente toda a ANL alimentada
e os pesados. De seguida, essa corrente de base, livre de impurezas leves e agua, alimenta as
duas colunas finais D4B e D4C. A diferenca de pressao entre as colunas permite a integracao
energética das mesmas. Cada uma destas colunas tem trés saidas: na base saem as impurezas
pesadas, numa saida lateral (sangria) sai a ANL pura para ser armazenada e no topo saem
vapores de ANL que sao importantes na integracao energética entre estas duas colunas e a D1A.
De notar que juntamente com os leves e pesados, podem também existir correntes, como foi
referido acima, com MNB que nao reagiu e BZ, pelo que o equilibrio termodinamico estabelecido
€ extremamente complexo, ja que envolve 11 componentes, embora grande parte deles sejam
produtos secundarios em quantidades vestigiais. Torna-se, portanto, fulcral o estudo rigoroso
do equilibrio agua/ANL ja que sao os componentes dominantes (juntos constituem cerca de 95-
98 % (m/m) do caudal alimentado a D1A).

2.2 Contextualizacdao do Problema

A coluna de destilacao D1A, tal como referido na Seccao 2.1, tem como funcao separar na base
a ANL, os pesados e outras impurezas resultantes da reacao e no topo os leves e eliminar a
agua. Esta corrente de destilado é constituida pelos componentes leves, pela ANL que foi
arrastada e por mais de 50 % de agua em massa, o que significa que o refluxo a coluna contém
uma grande quantidade de agua. Além disso a corrente é heterogénea, apresentando uma fase
aquosa (F.A) e uma fase organica (F.O) resultante do aze6tropo formado entre a ANL e agua,
em que duas fases liquidas estao em equilibrio com uma de vapor. Recorrendo a um decantador,
o objetivo do trabalho passa por purgar do sistema a fase aquosa, obtendo-se assim um refluxo
maioritariamente organico. Pretende-se avaliar o impacto desta operacao na qualidade da ANL

(pureza) que sai na base num aumento de capacidade da coluna (aumento do caudal alimentado
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a coluna) em comparacao com a atual, mantendo constante a poténcia calorifica fornecida ao
reebulidor. Para tal, em primeiro lugar, realizou-se uma reconciliacao de dados industriais
relativos a D1A. Esta primeira etapa envolveu a medicao dos caudais bem como a analise das
composicoes de cada corrente em laboratorio num dado periodo de tempo. Concluida esta
etapa, desenvolveu-se e validou-se o0 modelo da coluna D1A em ASPEN, tendo como base de
comparacao os resultados obtidos na reconciliacao de dados. De seguida, fez-se o mesmo
procedimento para o decantador e juntaram-se ambos os sistemas em ASPEN (D1A +
decantador). Por fim, avaliaram-se os resultados obtidos, comparando a nova configuracao com

a atual.

Este projeto permite quantificar os efeitos benéficos, a nivel econémico e na qualidade do
produto final, da remocao da agua em constante circulacao dentro da coluna. Na Figura 6 esta
a coluna D1A atual, uma coluna de destilacao convencional e a Figura 7 ilustra a nova

configuracdao em estudo, em que o refluxo passa ser quase exclusivamente organico.

S
—

D D
—>
A — 1
A
Figura 6 - Coluna D1A. Figura 7 - Nova configuracdo proposta.

2.3 A Importancia da Separacdo na Industria Quimica

0 estudo de técnicas de separacao é fundamental em engenharia quimica. A etapa de separacao
esta presente em praticamente todos os processos quimicos industriais. As matérias-primas sao
purificadas antes de serem alimentadas ao reator. Neste, além do produto final pretendido,
formam-se produtos secundarios que tém de ser removidos. Os proprios reagentes nao
convertidos e o catalisador devem ser recuperados e realimentados ao reator. A exigéncia do
mercado para o produto cumprir as restritas especificacdes de pureza torna impossivel a sua
comercializacao proveniente diretamente da corrente de saida do reator. Ora, por todos estes
motivos é dbvio que a presenca de unidades processuais de separacao € inevitavel. Além disso,

numa instalacao industrial tipicamente 40 % a 70 % dos custos operacionais destinam-se a fase
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de separacao, o que a torna numa etapa apetecivel do ponto de vista de poupanca econémica
e, portanto, sempre aberta a novas descobertas e inovacdes para que seja otimizada
continuamente e de modo a diminuir os custos de operacao (Wankat, 2011). O presente trabalho

visa precisamente um maior aproveitamento da energia disponivel na etapa de separacao.

Trata-se de uma etapa desafiante, especialmente no caso em estudo da Bondalti, em que se

vai simular em ASPEN:

e Inicialmente, a coluna de destilacao (D1A), sendo que, para tal, é importante saber
como tratar os dados industriais disponiveis, essenciais na validacdo do modelo
desenvolvido no simulador; é fundamental escolher criteriosamente o modelo
termodinamico que descreva uma mistura proveniente do reator constituida por 11
componentes que apresenta um equilibrio de fases muito complexo e, além disso, com
uma reacao que abrange 4 componentes.

e Posteriormente um decantador que, ao contrario da coluna D1A, nao existe na
instalacao atual, mas oferece enormes desafios devido a dificuldade em escolher um
modelo termodinamico que descreva o equilibrio liquido-liquido que se observa na
realidade.

e Finalmente, a juncao de ambas as unidades e a comparacao de resultados entre a nova
configuracao e a que atualmente existe na instalacao industrial mediante os objetivos

definidos.

Nos capitulos seguintes explicar-se-a detalhadamente estas etapas.

Nota: todos os valores indicados a partir do préximo capitulo ndao correspondem aos valores

reais (mas serao proporcionais) devido a questées de confidencialidade.
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3 Modelizacdao e Simulacdao de Unidades de

Separacao

3.1 Reconciliacdao de Dados Industriais

Quando se pretende simular e/ou otimizar unidades processuais, tais como colunas de
destilacdo ou decantadores, é fundamental que as equacdes utilizadas para as descrever
correspondam o mais possivel a realidade. Por outras palavras, € necessario assegurar que o
modelo matematico utilizado pelo simulador, no caso o ASPEN, descreva com precisao o que se
observa a nivel industrial. Esta etapa pode parecer simples quando existem dados
industriais/experimentais disponiveis, no entanto, torna-se desafiante e complexa pela
dificuldade em estabelecer quais desses dados usar, ou seja, quais os que se devem eliminar
ou quais os que correspondem a realidade ou nao. Por isso, antes de se tentar validar o modelo
matematico por comparacao entre os resultados obtidos e os valores medidos na instalacao

industrial ou analisados em laboratorio é necessario solucionar este problema.

Esta etapa de tratamento de dados é de grande importancia quando se utilizam dados reais do
processo como referéncia, ja que advém de medidores industriais que por um elevado conjunto
de motivos, tais como falta de calibracao regular ou mau funcionamento, originam numerosos
erros de medicao; o mesmo se aplica as analises de composicdo realizadas em laboratorio.
Como consequéncia, essas variaveis medidas/analisadas nao satisfazem as equacdes de balanco
material, ou seja, nao cumprem as leis de conservacao de massa, o que levara a tomar decisoes
erradas ou podera influenciar desfavoravelmente diferentes partes do processo (Neves, 2007).
A solucao passa por adotar uma estratégia de reconciliacao de dados de modo a ajustar os erros

associados a esta instabilidade tipica de uma instalacao industrial. Esses erros dividem-se em:

e Erros aleatorios, devido a falta de precisao dos medidores ou dos equipamentos de
laboratério. Deve-se também a fatores como oscilacoes no fornecimento de eletricidade
ou mudancas das condicdes ambientais. O mesmo medidor sob as mesmas condicoes
pode dar um valor diferente, pelo que nao é possivel eliminar este erro, contudo pode
minimizar-se aumentando o nimero de medicoes. Este tipo de erros esta normalmente
distribuido em redor do valor real das medicoes.

e Erros grosseiros ou sistematicos, associados a eventos nao aleatérios como ma instalacao
ou escolha incorreta do medidor, ma calibracdo, erosdo, corrosao ou deposicao de
residuos sobre os sensores. Este tipo de erro em certos casos pode ser reduzido ou
mesmo eliminado através da aplicacdo de um fator de correcao, que serve para corrigir

esse desvio persistente entre o valor real e o medido (Verheijen, 2011).

Modelizacao e Simulacdo de Unidades de Separacao 11



Estudo do Impacto da Alteracdo da Composicdo de Refluxo em Colunas de Destilacdo

De acordo com o referido anteriormente, a aplicacao de uma técnica de reconciliacao permite
ajustar (reconciliar) os valores medidos e/ou analisados respeitando as restricdes (equacoes de
balanco material/energético) do processo. Neste trabalho aplica-se o método classico de
reconciliacao de dados com uma modificacdao, que consiste em acrescentar um fator de
ponderacao (denominado de “peso”) a cada variavel, que no fundo estabelece a importancia
de cada uma dessas variaveis em toda a estratégia de reconciliacao, aumentando a precisao
dos resultados. Este método € conhecido por Método dos Minimos Quadrados Ponderados
(MQP). O método classico, sem modificacdes, € da autoria de Carl Friedrich Gauss quando, em
1809, publicou num artigo em que a melhor forma de ajustar os valores medidos € minimizando
a soma dos quadrados dos residuos. Apesar de proposto no inicio do século XIX, a primeira
aplicacao deste método a uma instalacao industrial remonta apenas a década de 1960 (Zanetti
e Chagas, 2012)

O método utilizado (MQP), segundo Raffiee (Rafiee e Behrouzshad, 2016), afirma que, na
auséncia de erros grosseiros e em estado estacionario, os valores reconciliados podem ser
determinados minimizando a soma dos minimos quadrados ponderados das variaveis medidas
(Eq.2). No fundo, o método MQP, alias tal como todos os métodos de reconciliacao de dados
existentes, trata-se de um problema de otimizacao. Os fatores de ponderacao estao associados
ao desvio padrao, o;, dos valores medidos de N medicbes (Eq.3) e s;(x;,u;) corresponde as

restricoes de balanco material e energético.

r_ M\ 2
Minimizar Y meaido (y‘ : ) (Eq.2)

41
Sujeito as restricoes:

sk(x{",ut) =0 k=123, ..,K

(Z?Izi(le_x%édio)z)

(N-1)

(Eq.3)

g; =

Na Eq.3, x corresponde ao valor medido tal como na Eq.2 e xM.,;, ao valor médio das N

medicoes. Na Eq.2, y] corresponde a variavel reconciliada, u; a variavel nao medida, 1/0-2 €o
l

T M
Yi =X

o

2
fator de ponderacdo ou peso de cada variavel e ( ) define-se como a penalidade de

medicao. Quanto maior o peso de uma dada variavel, significa que a precisao das medicoes é
elevada, logo o seu desvio padrao sera um valor baixo. O peso serve precisamente para avaliar
quais das variaveis devem ser mais ou menos ajustadas pelo otimizador utilizado para resolver
o problema de minimizacao, ou seja, se o peso for elevado, o ajuste deve ser pequeno; caso
contrario, um peso baixo significa valores medidos com muita variabilidade, pelo que a variavel

deve sofrer um ajuste maior. Sem a utilizacao do fator de ponderacao, os valores reconciliados
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obtidos podem apresentar um erro apreciavel relativamente aos valores medidos ou o
otimizador pode mesmo nem dar resultados (nao converge), porque vai dar literalmente o
mesmo “peso” a cada uma das variaveis medidas o que nao corresponde a realidade, pois ha
sempre correntes mais estaveis do que outras, ha correntes que realizando medicdes de minuto
a minuto apresentam uma enorme variabilidade e consequentemente um desvio padrao elevado
e a outras que medidas de hora a hora o valor medido pouco oscila. A introducao deste fator
de ponderacao torna-se, por isso, muito importante para a obtencao de resultados confiaveis e

precisos.

As equacoes de balanco material e energético podem ser lineares, bilineares ou nao lineares.
Uma diversa base de dados de técnicas disponiveis para lidar com restricoes € dada por
Narasimhan em (Narasimhan e Bhatt, 2015). Restricoes lineares surgem quando se reconcilia
apenas medicdes de caudais globais; restricdes bilineares quando as restricoes correspondem a
balancos de massa parciais, ou seja, a cada espécie quimica envolvida, em que se multiplica o
caudal total medido pela composicao de um determinado componente; restricées nao lineares

aparecem quando existem reacdes quimicas e se conhece a sua cinética.

As variaveis nao medidas, u,;, muitas vezes podem ser calculadas por variaveis medidas, ou
seja, num bloco com uma entrada e duas saidas, sendo medidas apenas a entrada e uma das
saidas, a outra, apesar de nao medida diretamente, pode ser calculada por diferenca. No
entanto, o desejavel em reconciliacao de dados € a redundancia em todos os balancos, pois
quanto maior o nUmero de variaveis medidas e menor o nimero de nao medidas, menor sera o
erro dos resultados obtidos. Existem, contudo, uma série de técnicas para lidar com variaveis
nao medidas. Um exemplo é a técnica de projecao de Crowe (Crowe, 1986) em que,
resumidamente, essas variaveis sdo eliminadas dos balancos através de métodos matriciais
possibilitando a reducao do niUmero de equacgdes. No presente trabalho assegurou-se a presenca

de redundancia, pelo que nao é preponderante detalhar a base teorica destas técnicas.

Para a resolucao do problema de otimizacao em que assenta toda a metodologia descrita, o
Solver utilizado foi o0 GRG (Generalized Reduced Gradient) - Non Linear presente no Microsoft
Excel. De notar que foi recomendado por especialistas na area a utilizacao de outro software
que nao o GRG do Excel para a reconciliacao de dados. De facto, este Gltimo é considerado um
solver muito sensivel a sistemas complexos, apresentando algumas dificuldades em convergir
mesmo com redundancia total em todas as variaveis envolvidas, no entanto, ele foi
desenvolvido para conseguir resolver sistemas nao lineares, por isso deve ser capaz de resolver
o sistema em estudo, que nao é muito complexo, apenas bilinear. A aplicacao informatica mais
utilizada para estes casos € o GAMS - General Algebraic Modeling System, que possui motores
de otimizacao mais poderosos que o GRG e consegue com mais facilidade obter convergéncia.

No entanto, o GAMS é um programa que possui uma linguagem de programacao especifica e
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onde é necessario algum tempo para domina-la de forma a escrever corretamente o codigo
para a resolucao do problema, que pode ser muito extenso por vezes. Sendo assim, o desafio
de reconciliar utilizando um solver mais sensivel, mas muito mais pratico que o GAMS
prevaleceu. Efetivamente, o GRG possui um interface concebido pelo Excel e por isso nao é
necessario escrever codigo, o que é uma grande vantagem pois, aplicando o procedimento
desenvolvido no presente trabalho e descrito nas seccdes seguintes, consegue-se obter bons

resultados e com muito menos tempo despendido.
3.1.1 Coluna de Destilagdo D1A

Na reconciliacdo dos dados relativos a coluna D1A é necessario, em primeiro lugar, verificar
quais das variaveis sao medidas ou analisadas, dado que a redundancia numa unidade complexa
do ponto de vista matematico € uma condicao necessaria. Apesar de na Seccao 3.1 se falar
também em balancos energéticos, a presente reconciliacdo visa o acerto das equacdes de
balanco massico (global e parcial) que, como se vera adiante, é suficiente para validar o modelo
desenvolvido em ASPEN. Ora, a coluna é constituida por 3 correntes (Figura 8): a corrente de
entrada de alimentacao (FEED) e as correntes de saida de base (BASE) e de topo (TOPO). As
correntes FEED e TOPO possuem um caudalimetro que transmite a informacao do valor medido
continuamente para um sistema utilizado pela Bondalti chamado SIAP (Sistema Integrado de
Apoio a Producdo), onde podem ser consultados com a frequéncia maxima de minuto a minuto
para um determinado espaco temporal definido pelo utilizador. Alias, qualquer variavel medida
do processo pode ser consultada nesse sistema. A corrente BASE nao é medida diretamente a
saida da coluna, mas pode ser determinada pela soma das correntes R1B, ANLPURAB,
PESADOSB, R1C, ANLPURAC e PESADOSC, todas elas medidas (Figura 8). Caso a reconciliacao
fosse feita para o trem completo, teria que se considerar o caudal de base como variavel nao
medida, mas como se remete unicamente para a coluna D1A pode considerar-se a soma das 6
correntes como uma variavel medida. Na verdade, é uma consideracao razoavel dado a pequena

variabilidade temporal dos valores medidos (erros aleatorios) por esses 6 caudalimetros.

S3

DIVISOR2

DIVISOR1

L

Figura 8 - Sistema D1A + D4B + D4C.
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As composicoes das trés correntes sao analisadas periodicamente no laboratério da Bondalti e
integradas no SIAP, contudo sdo analisadas em horarios diferentes, por exemplo, a alimentacao
€ analisada as 9h e a de topo as 17h. Isto torna-se num problema, porque obviamente as 17h a
composicao da alimentacao pode ser significativamente diferente da composicao as 9h. Além
disso, na corrente de topo, a composicao de agua nao é determinada laboratorialmente nas
analises periddicas, mas sim por diferenca entre o total e os organicos. Tudo isto torna
impossivel a aplicacao da estratégia de reconciliacao a coluna exclusivamente com os dados do
SIAP.

Ora, para obter uma reconciliacao de dados robusta é necessario pelo menos uma medicao de
caudal de cada corrente e respetivas composicoes em simultaneo (Neves, 2007). Para tal,
recolheram-se 6 amostras na fabrica das 3 correntes no menor tempo possivel. Registou-se
sempre a hora e o minuto da recolha, para posteriormente recolher do SIAP os dados dos 3
caudais no periodo de tempo correto. Essas amostras foram analisadas em laboratorio, através
de duas técnicas de analise: Cromatografia Gasosa (GC) para componentes organicos e Karl-
Fisher (KF) para a agua. Como referido em capitulos anteriores, a alimentacao é constituida
por 11 componentes em que a agua e a ANL juntas perfazem cerca de 95-98 % do total, ou seja,
os restantes 9 componentes estdao presentes em quantidades vestigiais. Como consequéncia,
mesmo utilizando o cromatdgrafo com tecnologia adequada, calibrado da melhor forma
possivel, uma elevada precisao nas analises é sempre dificil de obter, dai ser importante a
realizacao de varias analises, assegurando um maior nimero de pontos para calcular o desvio
padrao e consequentemente o fator “peso”, o que permite aumentar a robustez do método.
Outro aspeto a salientar € na amostra da corrente de topo que, como ja referido anteriormente,
apos repouso, forma duas fases, uma organica e outra aquosa. Como o pretendido é a
composicao da mistura, adotou-se o seguinte procedimento: para analise da agua (KF) colocou-
se cada uma das seis amostras bifasicas num copo sob forte agitacdo, garantindo dessa forma
a mistura de ambas as fases; de seguida retirou-se uma pequena quantidade e realizou-se a
analise no menor tempo possivel para nao correr o risco de se voltarem a formar as duas fases,
com o objetivo de maximizar a precisao da analise. No que se relaciona com os organicos (GC),
o procedimento foi mais simples: adicionou-se um solvente (metanol) que dissolve a mistura e

injetou-se no cromatografo.

Posto isto, descrever-se-a o procedimento desenvolvido no presente projeto para se obter
dados reconciliados dos seis pontos, utilizando o motor GRG. Esse procedimento, recorrendo

sempre a Eq.2, divide-se em 3 etapas:

1. Reconciliacdo dos Caudais Globais: Nesta fase apenas os caudais globais sao
reconciliados. Como estimativa inicial utilizam-se os respetivos caudais medidos para

cada um dos seis pontos. Minimiza-se a soma dos desvios ponderados sujeitos a restricao
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de balanco material global (Eq.4), em que F é o caudal de alimentacdo, D o caudal de
destilado e B o caudal de base. Na Figura 8, F, D e B correspondem as correntes FEED,
TOPO e BASE, respetivamente. Desta forma, obtém-se uma boa estimativa inicial dos

caudais para a segunda etapa (2.).
F-D—-B=0 (Eq.4)

2. Reconciliacao dos Caudais Parciais: Fixando a estimativa dos caudais globais obtida
em 1., reconciliam-se os caudais parciais através das restricoes enunciadas nas Eq.5 a
15, em que x corresponde a fracao massica do componente indicado em indice, usando
como estimativa inicial de cada x o valor obtido na respetiva analise. Além dos balancos
parciais, também é necessario impor mais trés restricoes (Eq.16 a 18), correspondendo
as equacdes estequiométricas em que o somatdrio das fracdes massicas de cada
componente em cada corrente tem que ser igual a 1. Assim, obtém-se uma estimativa

otimizada das fracdes massicas crucial para o derradeiro passo.

Fxgz; — Dxgz; — Bxgy; =0 (Eq.5)
Fxcya —DXxcya — Bxcna = 0 (Eq.6)
Fxcnor — DXcror — BXcror = 0 (Eq.7)
Fxcnona — DXcyona — Bxcnona = 0 (Eq.8)
Fxany — Dxgany — Bxan, = 0 (Eq.9)
Fxrpp — Dxppp — Bxrpp = 0 (Eq.10)
Fxynp — Dxynp — Bxyng = 0 (Eq.11)
Fxprcna — Dxpicua — Bxpicua = 0 (Eq.12)
Fxcueno — DXcueno — BXcueno = 0 (Eq.13)
Fxcuani — DXcuani, — BXcuani, = 0 (Eq.14)
Fxicya — Dxggua — BXigya = 0 (Eq.15)
Yxp=1 (Eq.16)
Yxp=1 (Eq.17)
Yxp=1 (Eq.18)

3. Reconciliacao Global: Com as estimativas obtidas em 1. e 2. dos caudais e das fracoes
massicas como ponto de partida reconcilia-se tudo em simultaneo, ou seja, os caudais

globais, parciais e as equacdes estequiométricas (Eq.4 a 18).

A aplicacao rigorosa de cada um destes trés passos é importantissima para obter bons
resultados. Tentou-se primeiro reconciliar os 6 pontos em simultaneo e, além disso, avancando
de imediato para o passo 3., ignorando os dois primeiros. O GRG nao consegue convergir para
uma solucao. Mudando as definicdes de convergéncia e a precisao das restricoes, consegue
finalmente convergir, mas para valores sem significado. Posto isto, tentou-se reconciliar um

ponto de cada vez, usando como desvio padrao para cada ponto o desvio padrao
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correspondente as seis medicoes e avancando também diretamente para o passo 3, sendo que,
mais uma vez, o nao se obteve resultados validos. A dado momento pensou-se em utilizar o
GAMS, mas o método GRG tinha que, tal como referido no final da Seccdo 3.1, conseguir
resultados para um sistema bilinear, pelo que se persistiu. Apos diversas tentativas sem
sucesso, com o procedimento constituido por 3 etapas acima descrito conseguiu-se obter os
resultados pretendidos. O GRG apresenta resultados respeitando todas as 15 restricoes com
uma precisao muito elevada. Convém salientar que se deve primeiro calcular o desvio padrao
dos 6 pontos de caudal medido e respetivas composicées analisadas, porque é esse desvio
padrao que se utiliza para reconciliar, segundo a Eq.2, cada um dos 6 pontos individualmente.
Seguidamente, apresenta-se um exemplo detalhado de como se reconciliou um dos pontos de

forma a elucidar o procedimento descrito.
Exemplo

Optou-se por exemplificar o processo de reconciliacao do primeiro ponto, denominado

Reconc_1, sendo que é idéntico para os restantes cinco pontos.

Primeiramente, verificou-se o cumprimento do balanco global e parciais usando os caudais (Eq.
4 a 15) e composicoes medidos diretamente dos caudalimetros e analisadas diretamente do

laboratério, ou seja, dos dados recolhidos em bruto. Os resultados estao na Tabela 4.
Tabela 4 - Erros nos balancos mdssicos para o ponto Reconc_1, antes da reconciliagéo.
Erro (kg/h)
Balanco Global 44,93

Balanco Parcial

c1 0,25
c2 -8,04
c3 23,03
CHONA 54,31
ANL 165,86
C4 -0,04
c5 0,07
cé 0,01
CHENO -72,60
c7 -3,56
AGUA -115,36
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Analisando a Tabela 4, destacam-se os erros associados aos componentes CHONA, ANL, CHENO
e AGUA. De facto, comparativamente aos restantes, a diferenca relativamente a zero é muito
significativa o que pode indicar a existéncia de uma reacao quimica no seio da coluna entre
estes quatro componentes, em que, pelo desvio positivo, a CHONA e a ANL seriam os reagentes
e o CHENO e a AGUA, pelo desvio negativo, os produtos da reacdo. Os desvios relativos aos
componentes CHONA e CHENO foram verificados no trabalho de Filipe Neves (Neves, 2007) em
que assumiu um fator de inter-conversao entre ambos 0s componentes para conseguir
reconciliar os balancos. A reacao entre os quatro componentes confirma-se numa patente
inglesa da autoria de Alan e Arthur (Graham e Ibbotson, 1980), em que sugerem medidas a
tomar para diminuir o teor de CHONA na ANL bruta, i.e., a saida do reator. A expressao da

reacao quimica encontra-se na Eq.19.
ANL 4+ CHONA — CHENO + AGUA (Eq.19)

A Unica informacao disponivel sobre a reacao é a sua estequiometria (1:1:1:1) em que, no caso,
o reagente limitante € a CHONA. Nao existe na literatura qualquer informacao adicional sobre
a reacao, como por exemplo a sua cinética. Assim sendo, para descrever a reacao na
reconciliacao utilizou-se a razao entre os pesos moleculares (Tabela 5) para adicionar um novo
termo as equacdes de balanco parcial dos intervenientes na reacao (Eq. 8,9,13 e 15): a massa
de CHONA que reage por unidade de tempo (Mcyona consumida), Que sera também uma variavel

a reconciliar.

Tabela 5 - Pesos moleculares dos intervenientes na reacdo ocorrida na D1A.

Componentes Peso molecular (kg/kmol)
CHONA 98,14
ANL 93,13
CHENO 173,26
AGUA 18,02

Basicamente, as Eq. 8, 9, 13 e 15 acrescenta-se o que foi consumido ou formado de cada
interveniente em funcdo da "cyonaconsumiaa- ASSIM, as equagdes corrigidas e a serem

utilizadas na reconciliacao correspondem agora a Eq. 20, 21, 22 e 23.

Fxcuona — DXcrona — BXcrona — Mcnonaconsumida = 0 (Eq.20)
Fxani, — Dxan, — Bxani, — mCHONA,consumida ZZ:EEZ = (Eq.21)
Fxcueno — DXcueno — BXcueno + Mchona,consumida %ﬁ? = (Eq.22)
Fxigua — DXigua — BXigua + McHonaconsumida ;::Sii: = (Eq.23)
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Resolvida a questdao da reacdao quimica ocorrida na coluna, pode finalmente iniciar-se o
processo de reconciliacao. Nas Figuras 9 e 10 exemplifica-se a aplicacao da Eq.2 numa folha de
Excel utilizando o Solver GRG. Analisando as figuras, nelas estao todos os caudais medidos e
respetivas composicoes analisadas para cada um dois seis pontos. Apesar de no caso a
reconciliacao ser para o primeiro ponto (Reconc_1) é necessario o calculo do desvio padrao de
todas as variaveis para os seis pontos, porque esse desvio padrao sera utilizado na reconciliacao
do primeiro ponto. Relembra-se que quanto maior o nimero de pontos com que se calcula o
desvio padrao, com mais precisao os resultados da reconciliacao vao traduzir a variabilidade do
processo industrial. Nas restantes linhas aparecem os termos necessarios a aplicacao da

equacao, tais como a “Variavel Reconciliada (y;)” que € a linha de células a ser alterada pelo

2
, , T_xM . .~ . .~
GRG, a “Formula” que € o termo (y‘T‘) (penalidade da medicao), as quinze “Restricoes” e
L

0 somatorio em que o objetivo € a sua minimizacao, tudo isto cumprindo a ordem das 3 etapas

referidas no inicio do capitulo.

Varidveis Medidas Caudal FEED (kg/h) Caudal TOPO (kg/h) Caudal BASE (kg/h) % massa FEED (GC organicos, AGUA - titul KF )
Na Equagio 2 F D B % leves % ANL % pesad
Xi (medido) 1 25685,632 2791,3186 22850,38364 0,03668298 0,684841292 0,78702305 0,3027922 92,4800558 0,00362832 0,00057652 0,00205658
2 28240,086 2804,5122 23015,41974 0,03596315  0,67000302 0,75102875 0,2738245 93,1559978 0,00357929 0,00038988 0,00216241 0
3 27800,388 2790,5668 23065,30187 0,03295946 0,642582098 0,72706172 0,05904672 93,0338144 0,00350286 0,00011364 0,00203316 0
4 24402,658 2795,898 23608,48353 0,02534472 0572687829 0,65541315 0,25541581 92,8929784 0,00341985 9,4602E-05 0,00207083 0
5 24159,842 2267,139 22530,45809 0,03229347 0,769377224 0,83033342  0,2740999 92,3020059 0,00264896 2,8321E-05 0,00241956 0
6 24870,23 2262,5582 22397,98063  0,0200348 0,628866394 0,67838769 0,29125917 92,6410419 0,00265664 1,8888E-06 0,00238465 0
Desvio Padrio 1758,08683 274,1141347 431,942242 0,00653338 0,065673411 0,06571464 0,0914483 0,33204287 0,00045978 0,00023027  0,000172 0
Célula a alterar no Solver (yi,r)  Varidvel Reconciliada (yi,rec) 25645,13154 2792,30316 22852,82837 0, o, 076674528  0,2564862 92,3632253 0,00369679 0,00034453 0,00205503 0
(yi,recxi,medido)"2/(DesvPad)"2 Férmula 0,000530688 1,29009E-05 3,20339E-05 0,01568886 0,005762569 0,09521739 0,25640303 0,12380111 0,02217672 101506446 8,1339E-05 0
Restrigdes Balango Global Estequiométricas
F-D-8=0 Somatério das fragdes = 100
1E-05 100 100 100
Balangos Parcials
BZ CHA CHOL CHONA ANL o MNB DICHA CHENO CHANIL AGUA
1,00E-05 1,00E-05 1,00E05  1,00E05 100605  1,00E05  1,00E05  1,00E05  1,00E05 -100E04  1,00E-05
Soma Apenas Global (12 fase) 0,000575623
Soma Parcial ¢/ global fixo (22 fase) 4,448021891
‘Somatério linha "Férmula" Soma Global + Parcial (32 fase) 4,448597513
)

Figura 9 - Excerto da folha desenvolvida em Excel para reconciliac@o do ponto Reconc_1.

A B € D E F G H J K L ™M

2 Varidveis Medidas Caudal FEED (kg/h) Caudal TOPO (kg/h) Caudal BASE (kg/h) % massa FEED (GC organicos, AGUA - titul KF )

3 NaEquagio 2 F D B % leves % ANL % pesad

. n [ ] Solver Parameters
4 Xi (medido) 1 25685,632 2791,3186 22850,38364 0,03668298 0,¢ 10057652 0,00205658
5 2 28240,086 2804,5122 23015,41974 0,03596315 0 0038988 0,00216241 C
Set Objective: ['scs2e

6 3 27800,388 2790,5668 23065,30187 0,03295946 0,4 =' 0011364 0,00203316 ¢

7 4 24402,658 2795,898 23608,48353 0,02534472 0! To: Max O Min Value OF: 1602E-05 0,00207083 €

8 5 24159,842 2267,139 22530,45809 0,03229347 0,] 3321E-05 0,00241956 C

s 6 24870,23 2262,5582 22397,98063  0,0200348 0, B Changing Variable Cells: 3888E-06 0,00238465 C

10 $C513:5AGS13 -

11 Desvio Padrao 1758,08683 274,1141347 431,942242 000653338 0f e 1o the Constraints 0023027 0000172 €

P ~ f $C$19 <= 1E-05 .

13 Célula a alterar no Solver (yi,r)  Variavel iliada (yi,rec) 1 25645,13154 2792,30316 22852,82837 0,03586464 0 | SC522:5M$22 <= 100 0034453 0,00205503 ¢
$D319:3F$19=100 | T

14 Change

15 (yi,rec-xi,medido)*2/(DesvPad)"2 Férmula 0, 1, E-05 3,20339E-05 0,01568886 0, e 1506446 8,1339E-05 C

16

17 Restrigdes Balango Global Estequiométricas Reset All

18 F-D-B=0 Somatdrio das fragdes = 100

19 1E-05 100 100 100 Load/Save

20

21 BZ CHA CHOL CHONA ANL Make Unconstrained Variables Non-Negative NIL AGUA

2 1,00E-05 1,00E-05 1,00E05  1,00E05 Selecta Solving Method: | GRG Nonfinear |& Options 1,00E04  1,00E-05

23

24 Soma Apenas Global (12 fase) 0,000575623 Solving Method

25 Soma Parcial ¢/ global fixo (22 fase) 4,448021891 Select the GRG Nonlinear engine for Solver Problems that are smooth

e " " . nonlinear. Select the LP Simplex engine for linear Solver Problems,

26 |Somatdrio linha "Férmula! Soma Global + Parcial (32 fase) 4,448597513| and selac the Evolutionary angine for Salver problers that are non-

27 smooth

28

29

30 Close Solve

31

Figura 10 - Aplicacdo do otimizador GRG na folha de Excel para o ponto Reconc_1.
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No exemplo das Figuras 9 e 10, os valores apresentados na linha 13 do Excel estao ja
reconciliados. Comprova-se que, cumprindo as 3 etapas no presente trabalho enunciadas os
erros obtidos nas equacdes de balanco material sao extremamente baixos, quando comparados
com os erros em bruto na Tabela 4. No balanco global obteve-se o valor de zero, nas equacoes
estequiométricas de 100 (em percentagem) e nos parciais proximo de 10>, portanto este
procedimento apresenta resultados de elevada precisao. No entanto, para obter esta precisao
€ necessario abrir a caixa Options no interface do Solver e aumentar a precisao das restricoes
e o valor de convergéncia para 10, isto porque um valor de 1073 (o valor predefinido), apesar
de ser praticamente zero, mais adiante quando se calcular os valores da recuperacao dos
componentes, especialmente os que estdo em quantidades vestigiais, € uma precisao
demasiado baixa para o caso em estudo e os valores calculados nao tém significado. Os

resultados para o ponto Reconc_1 encontram-se na Tabela 6 e os restantes no Anexo 2.

Tabela 6 - Valores reconciliados para o ponto Reconc_1.

Caudal FEED (kg/h) Caudal TOPO (kg/h) Caudal BASE (kg/h)
25645 2792 22853
|
Ybmassa Componentes “leves” ANL Componentes “pesados” Acua
FEED 0,04 0,69 0,77 0,26 92,36 | 0,004 | 0,0003 | 0,002 0,12 0,10 5,66
TOPO 0,33 6,30 7,04 0,52 34,24 | 0,000 | 0,0000 | 0,000 | 0,000 | 0,000 | 51,56
BASE 0,000 | 0,004 | 0,0002 | 0,042 | 99,29 | 0,004 | 0,0003 | 0,002 0,45 0,12 0,09
McHoNA,consumida (K&/h) 41,56

3.1.2 Decantador

O decantador é um equipamento que ndo existe na instalacao atual, alias um dos objetivos é
precisamente projeta-lo. A questao que se coloca é a seguinte: Se o decantador nao existe na
instalacao como se consegue, tal como na D1A, fazer uma reconciliacao de dados que sirva de

referéncia a validacao do modelo posteriormente desenvolvido em ASPEN?

A resposta € simples: na D1A existiam medicoes em tempo real e fez-se analises em laboratorio
de todas as variaveis; no decantador, apesar de nao existirem essas medicoes porque nem
sequer existe, a sua corrente de alimentacao é a corrente de destilado da D1A. Ora, como se
sabe, essa corrente apos algum tempo de repouso forma uma F.A e F.O. Se tal acontece é
perfeitamente possivel realizar uma reconciliacdo de dados. O procedimento é o seguinte:
retiram-se amostras da corrente de destilado da coluna para um frasco e espera-se que se
formem as duas fases; pesa-se a mistura e as duas fases separadamente e analisa-se a mistura

e as duas fases em GC (para organicos) e KF (para a agua). Dessa forma, a massa da mistura
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(Mmomise) tem que ser igual a soma da massa da fase organica (my ) com a massa da fase aquosa
(mg.4), constituindo o balanco global (Eq.24). Da mesma forma, o produto da massa de cada
um dos seis componentes (i) com a respetiva fracdo massica a entrada tem que ser igual a soma
do mesmo produto na fase aquosa e na organica, constituindo o balanco parcial (Eq.25). Por
fim, o somatorio das fracdes massicas na mistura e em ambas as fases tem que ser igual a 1

(Eq.26). Na Figura 11 contextualiza-se o problema.

Mypise —Mpo —Mpa =0 (Eq.24)
MupistXi — MpoXi — MpaX; =0 (Eq.25)
in,m =1 (Eq.26)

em que i = BZ,CHA,CHOL, CHONA,ANL e AGUA e m = mist,F.0 e F.A

—— 'Mistura

Fase
Aquosa

e T

HAAKE L

Figura 11 - Amostra do destilado da D1A e contextualizacdo do problema.

A metodologia de reconciliacao é idéntica a detalhadamente explicada na Seccao 3.1.1 para a
D1A, realcando novamente a necessidade de cumprir as trés etapas para ter sucesso na
convergéncia. Recolheram-se 3 amostras de igual volume (80 ml) da corrente de destilado da
coluna, no minimo de tempo possivel, e cumpriu-se o procedimento acima descrito. Como as
amostras foram retiradas todas seguidas, em cerca de um minuto retiraram-se as 3 amostras,
as composicées variam pouco, pelo que se reconciliou os trés pontos em simultaneo, sem

problemas, obtendo apenas um conjunto de variaveis reconciliadas (Tabela 7).
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A B C D E F G H I J K L
1 Pesagem do total e de ambas as fases Total (mistura bem agitada-homogénea) - GC p/ organicos,
2 Massa mistura (g) Massa F.O (g) Massa F.A. (g) % Restantes componentes % Set Object o317
et Objective:
3 Amostra 1 63,99372 33,95042 30,0664 0,227427  10,345942 6,833177 0,431993 ?
4 Amostra 2 63,99694 33,95056 29,95384 0,23732147 10,5864832 7,03270653 0,438362218 : T™© Max O Min ) Value Of:
5 Amostra 3 64,79116 34,64356 30,13542 0,23883933 10,4401624 6,90788954 0,438322828 : By Changing Variable Cells
6 $B$9:3VS9
7 Desvio padrdo 0,459475485 0,400144157 0,091655888 0,00619739 0,12120733 0,1008078 0,003665952 ( Subject to the Constraints:
8 $BS21 <= 1E-05 Add
$C$21:5HS21 <= 100
9 Célula a alterar | 64,24548236 34,19298387 30,05248849 0,24222135 10,5589943 7,01030442 0,428878864 : | SFS18:sHS18=100 Change
10
Delete
11 0,300231951 0,367467772  0,023037092 5,698677 3,08968953 3,0873317 0,721608694 1
12 0,292601226 0,367043714 1,158404324 0,62510436 0,05143452 0,04938438 6,691915419 ( Gt all
13 1,410417303 1,267953734 0,818687927 0,29780592 0,96118832 1,03213813 6,636440774 1 Load/Save
14 Make Unconstrained Variables Non-Negative
15 5 Select a Solving Method! GRG Nonlinear |+ Options
16 BM GLOBAL PARCIAL (GLOBAL fixo) RECONC_GLOBAL
17 SOMA 6,005845042 285,4453268 291,4511718 Estequiométricas Solving Method
18 100 100 100 Sele‘c[ the GRG Nonlinear engine for So\vfer Tvob\ems that arﬁ smooth
nonlinear. Select jine for linear Solver Problems,
19 Global Parciais and select the Evolutionary engine ?ov Solver problems that are non-
20 Total-F.O-F.A BZ CHA CHOL CHONA ANL AGUA
21 Restrigdes 1,00€-05 -4,00E-05 1,00€-05 1E-05 1E-05 1E-05 1,00E-05 o e

Figura 12 - Aplicacdo do GRG para reconciliacdo dos dados relativos ao decantador.

Analisando a Figura 12, os erros associados aos balancos massicos sao extremamente baixos

(cerca de 10°) o que indica que a estratégia aplicada teve sucesso, mais uma vez.

Tabela 7 - Valores reconciliados para projeto do decantador.

Mnistura (g )

mfase organica (g)

mfase aquosa (g)

64,25 34,19 30,05
|
Jomassa Restantes componentes ANL AGUA
Mistura 0,24 10,56 7,01 0,43 31,13 50,63
F.O 0,44 18,52 12,25 0,68 54,36 13,75
F.A 0,01 1,49 1,05 0,15 4,70 92,59

Terminada a etapa base de reconciliacao de ambas as unidades, nas seccoes seguintes explicar-

se-a como foram simuladas e como se validaram os resultados obtidos em ASPEN.

3.2 Simulacao e Validacdao do Modelo em ASPEN

3.21 Coluna de Destilagdo D1A

A destilacao é considerada um método de separacao eficiente, baseado nas volatilidades
relativas dos componentes. O liquido, a medida que vai descendo do topo para a base da coluna,
ou seja, da menor para a maior temperatura, vai ficando cada vez mais rico nos componentes
menos volateis, acontecendo o oposto com a fase vapor, que a medida que vai subindo por
entre os pratos/enchimento se torna progressivamente mais rica nos componentes mais
volateis. Existem basicamente dois modelos que descrevem uma coluna de destilacao: o Rate
Based Model e o Equilibrium Based Model (a diante chamado modelo de equilibrio). O primeiro

baseia-se nos coeficientes de transferéncia massa e de calor relacionados com a geometria dos
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pratos/enchimento para prever o desempenho da coluna; é considerado um modelo mais
realista e fiavel que o de equilibrio e, por isso, tem vindo a ganhar progressivamente um maior
peso nas simulacdes industriais (Taylor e Krishna, 1993). No entanto, os resultados so sao
adequados se forem conhecidos todos os parametros necessarios a sua aplicacao, o que muitas
vezes nao é facil. No modelo de equilibrio admite-se que as correntes que abandonam um
determinado andar estao em equilibrio uma com a outra o que, em casos industriais, raramente
acontece. Torna-se por isso importante o termo eficiéncia, que se utiliza neste modelo,
precisamente para corrigir esse desvio em relacdo a suposicao de equilibrio em cada andar
(Ramesh et al., 2007).

Na simulacao da coluna D1A utilizou-se o mais comum, o modelo de equilibrio. As relacoes
matematicas que descrevem, segundo este modelo, um processo de separacdao em
contracorrente como a destilacao sao as designadas equacdes MESH (Mass-Equilibrium-
Summation-Heat), especificadas nas Eq.27 a 30 (Steffen e Antonio, 2017). Na Figura 13
representa-se esquematicamente um andar de equilibrio genérico (j) de uma coluna de

destilacao, para melhor compreensao das equacoes MESH.

A
1 V]-, Vi j
- Li—1,x
VS, yi;
F,xf; Andar de Equilibrio Q;
l(j’,
LS] xi’j
Vi Vij+1
L] xi‘j
v

Figura 13 - Andar de equilibrio teorico (j) de uma coluna de destilacdo.

e Balanco de massa (M)

Li—axijo1 + Vieyijo1 + Fixlp = (L + LS)xi; + (V; + VS) )y (Eq.27)
e Condicao de equilibrio (E)
fle = ﬁfj (Eq.28)
e Somatoério (S)
?=C1xi,j =1 ?=C1Yi,j =1 (Eq.29)

e Balanco energético (H)

Li_1hf 1 + Visihlyy + Fihf = (L; + LS))Rf + (V; + VSR +Q; (Eq.30)

Sao estas as equacoes, em tracos gerais, que o ASPEN resolve para a simulacao de uma coluna

de destilacdo, optando pelo modelo de equilibrio. Na realidade sao muitas mais, isto porque
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dentro das equacdes MESH existem termos, tal como a entalpia de liquido (k) e a de vapor
(h"), que necessitam de expressdes auxiliares ja que dependem da temperatura do andar (T})
e das fracoes de liquido (x;;) e de vapor (y;;), respetivamente. A condicao de equilibrio
termodinamico traduz-se pela igualdade entre as fugacidades de vapor (fi‘fj) e de liquido (ﬁfj).

Para aplicacao pratica, pode substituir-se as flV] e ﬁfj na Eq.28 por, respetivamente:

bijViiP = Vijxijfi) (Eq.31)

Para pressoes baixas a moderadas (menores que 5 bar), a fase de vapor é considerada ideal, o
que faz com que o coeficiente de fugacidade (¢; ;) tome o valor unitario e a fugacidade padrao
( ﬁf’j) seja aproximadamente igual a pressao de saturacao (Pf}”). Esta aproximacao nao altera a
qualidade dos resultados obtidos e reduz a complexidade do sistema. O mesmo nao acontece
com a fase liquida que, no caso em questao, € uma mistura muito complexa, em que os 11
componentes presentes estabelecem fortes ligacoes entre eles, envolvendo azeoétropos, muito
dificil de descrever e por isso o valor do coeficiente de atividade (y; ;), ao contrario do ¢; ; para
a fase de vapor, podera tomar valores bastante afastados da unidade. Quanto mais afastado é
0 y;; do valor unitario, mais “nao ideal” é considerada a mistura (Neves, 2007; Smith et al.,

2007). A expressao final que se utilizara para os calculos de equilibrio sera entao (Eq.32):
YijP = vixi P}t (Eq.32)

A questao agora passa por escolher o modelo termodinamico que melhor calcula os y; ; para a
mistura em estudo, ou seja, o modelo que descreve melhor os desvios da situacao ideal de
equilibrio. O modelo escolhido foi o UNIFAC, proposto por Abrams e Prausnitz em 1975, um dos
mais utilizados para descrever misturas complexas, que prevé os y; baseados na contribuicao
de grupos, isto €, considera que cada molécula é constituida por diferentes grupos funcionais.
E um modelo preditivo, o que permite estimar, consultando tabelas especificas, os y; de
misturas das quais nao exista nenhuma informacao experimental disponivel. As equacdes que o
constituem encontram-se no Anexo 3. Seguidamente explica-se o procedimento que conduziu
a escolha do UNIFAC.

Assim sendo, a escolha de um modelo termodinamico deve ser feita confrontando os seus
resultados (no caso calculados pelo ASPEN) com as curvas experimentais de equilibrio liquido-
vapor (ELV) ou equilibrio liquido-liquido vapor (ELLV). Sendo o sistema constituido por 11
componentes torna-se impossivel essa comparacao, isto porque na literatura apenas existem
dados de equilibrio experimentais para misturas binarias e para um nUmero reduzido de
componentes na mistura. Para ultrapassar este problema, estabeleceu-se como referéncia os
dados de equilibrio do sistema Agua-ANL, em que se encontraram dois conjuntos de dados

experimentais na literatura. No Anexo 4 pode consultar-se sob a forma de tabela esses
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conjuntos de dados, retirados de (Griswold et al., 1940) e de (Sinnott, 2005). Ambos sao dados
de equilibrio a pressao constante, ou seja, o que varia € a temperatura, o que é de interesse
para o presente trabalho, visto que a destilacao é uma operacao praticamente isobarica, apesar
de haver sempre uma ligeira queda de pressao ao longo da coluna. Como previamente referido,
o modelo que melhor traduziu esse equilibrio foi o UNIFAC. Uma nota para o método NRTL-RK
(Non-Random Two-Liquid junto com a equacao de estado de Redlich-Kwong), que foi também
capaz de descrever o equilibrio Agua-ANL de acordo com os dados experimentais, no entanto,
nao foi considerado por prever uma distribuicao de CHOL na coluna exatamente oposta a que
acontece na realidade. Na Figura 14 compara-se a curva de equilibrio segundo o modelo UNIFAC
(obtida em ASPEN) com os dados experimentais segundo (Sinnott, 2005) (representados pelas
“bolas” a preto). A comparacao entre os dados experimentais e o previsto de acordo com

(Griswold et al., 1940) pode ser consultada no Anexo 4.

P =760 torr
185 @
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0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9 1
Agua (fragdo molar)

Figura 14 - Comparacdo entre os dados experimentais (Sinnott, 2005) e o previsto pelo

modelo UNIFAC para o sistema Agua-ANL.

Como se verifica na Figura 14, o UNIFAC descreve com precisdo o equilibrio Agua-ANL, pois os
pontos experimentais estao proximos da curva de equilibrio estimada. O azedtropo formado
entre as espécies é heterogéneo, onde uma fase de vapor esta em equilibrio com duas fases
liquidas e da-se, a 760 torr, a temperatura de 99 °C e a fracao molar de agua de 0,957. Este
ponto é de extrema importancia porque se nao se considerar em ASPEN que é ELLV mas apenas
ELV, a curva prevista pelo modelo nao tem significado fisico. A direita do azedtropo nao existem
dados experimentais fiaveis disponiveis, contudo nao tem implicacdes maiores no presente

estudo, ja que se opera sempre a esquerda do azeo6tropo.
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Seguidamente, introduziram-se no simulador os restantes componentes da mistura. O CHENO e
o CHANIL nao existem na base de dados do ASPEN, pelo que foi introduzida manualmente
(apenas) a estrutura molecular de ambos e as suas propriedades fisicas foram estimadas pelo
método UNIFAC. Na literatura existe muito pouca informacao sobre estes dois componentes e,
comparando as que existem, os valores das suas propriedades fisicas diferem muito de fonte
para fonte pelo que nao é fiavel introduzi-las no ASPEN. No Anexo 5 podem ser consultadas as

propriedades fisicas mais importantes destes compostos.

Escolhido o pacote termodinamico e introduzidos os 11 componentes pode avancar-se para o
ambiente de simulacao. Para tal, é necessario recolher um conjunto de informacao: parametros

de geometria da coluna e os que traduzem as condicdes de operacao em estado estacionario.

Em termos geométricos, a coluna D1A é de enchimento estruturado medindo menos de 20
metros de altura com diametro inferior a 2 metros. Possui um condensador total no topo e um
reebulidor na base. Foi projetada pela equipa de engenharia da Bondalti, em conjunto com o
trabalho desenvolvido por Filipe Neves (Neves, 2007). Nesse projeto, a coluna é constituida por
menos de 50 andares (considerando o reebulidor um andar de equilibrio) e a alimentacao entra
proximo do meio da coluna. Partindo destes dados € que se calculou o equivalente em
enchimento acima mencionado que constitui o desenho da coluna atual. Para efeitos de

simulacao utilizar-se-a os dados de projeto.

Analisando agora as condicoes de operacao, sao medidas na coluna em tempo real: a
temperatura no topo (Troro), equivalente ao 1° prato; a temperatura no fundo (Tease),
equivalente ao ultimo prato; a pressao no topo (Proro) € a pressao na base (Pease), permitindo o
calculo da queda de pressao na coluna (APco); a temperatura de entrada da alimentacao (Treep);

a pressao de entrada da alimentacao (Preep).

Para realizar uma simulacao, o ASPEN necessita das seguintes especificacdes: caudal,
composicao, temperatura e pressao da corrente de alimentacdo (FEED); nUmero de pratos;
andar de entrada da alimentacao; pressao no topo; um parametro massico de saida, por
exemplo, o caudal de destilado/base e um parametro energético, tal como a razao de refluxo
(RR), o caudal de refluxo, o calor fornecido ao reebulidor ou o calor retirado no condensador
por unidade de tempo. Esta é a informacao basica necessaria para o ASPEN desenvolver
problemas de simulacdo de colunas de destilacao. Depois existem outros parametros que se
especificam para ajustar os resultados ao que acontece na realidade, tais como as eficiéncias,
as quedas de pressao, as reacdes quimicas, as fases a considerar no equilibrio (ELV ou ELLV) e

o método de convergéncia.

Atendendo ao que é medido na coluna e comparando com a informacao necessaria de entrada

conclui-se que falta um parametro energético que nao é quantificado na coluna. Nesse sentido,
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pensou-se em colocar um caudalimetro portatil ultrassonico na tubagem correspondente ao
refluxo durante um certo tempo, mas a ideia acabou por nao ser concretizada pela logistica
associada a colocacao do aparelho no topo da coluna. O que se fez foi, em vez de atuar no
topo, atuar na base. Ora, recuando até a Figura 8, o calor fornecido ao reebulidor da D1A
(Qreer) Provém de duas fontes: vapor de média pressao (24 barg) e da integracao energética
com a coluna D4B (a maior parte). O caudal de vapor é medido continuamente. A quantidade
de calor resultante da integracao pode ser calculada. Segundo a mesma figura, a corrente S3,
constituida pelos vapores de ANL que nao sairam na sangria (ANLPURAB), vai condensar
totalmente no arrefecedor transferindo o calor para a corrente S1, que é a parte do caudal
liquido de base que é vaporizada e retorna a coluna D1A (S2). Na corrente S4, resultante da
condensacao total da S3, sao medidos o caudal e a temperatura e, por conseguinte, consegue
calcular-se o calor envolvido nessa mudanca de fase. Assim sendo, calculou-se a informacao
energética de entrada que faltava que consiste na soma dos calores fornecidos por ambas as

fontes (exemplificado no Anexo 6).

De seguida exemplifica-se como se simulou e validou o modelo escolhido da D1A para o ponto

Reconc_1. Os resultados dos restantes cinco pontos encontram-se no Anexo 7.

Recomenda-se a leitura dos proximos paragrafos observando o Anexo 8 onde estdao imagens das

simulacoes em ASPEN, elucidativos do que sera descrito.

Na Tabela 8 estdao as especificacoes (seccao Specifications) colocadas no ASPEN que,
juntamente, com o caudal e composicao da alimentacao reconciliados constituem a informacao
necessaria (mas nao suficiente para representar a realidade). O nimero de andares de
equilibrio (para o ASPEN menos um que na realidade porque considera o condensador como um
andar) e o andar de entrada da alimentacao sao fixos para qualquer ponto. O caudal de TOPO

corresponde ao parametro massico e € o valor reconciliado presente na Tabela 6.

Tabela 8 - Especificacbes bdsicas introduzidas no ASPEN para simulacédo da D1A (Reconc_1).

Input Treep (°C) Preep (torr) Proro (torr)  APcoL (mbar) = Caudal TOPO Qreeb (kW)
(kg/h)
Reconc_1 111,0 238,7 218,54 46,9 2792 2551

Nao esquecer que na opcao Valid phases é obrigatéria a mudanca da opcao padrao Vapor-Liquid
(ELV) para Vapor-Liquid-Liquid (ELLV), como mencionado anteriormente. Ao fazer essa
mudanca, o simulador requer que se especifiquem os andares onde ira testar a existéncia de
duas fases liquidas e qual o componente chave (key component) para identificar a 22 fase liquida
(na linguagem do ASPEN significa a mais densa). Optou-se por testar todos os andares, apesar
de se suspeitar que sé se formam duas fases a saida do condensador devido ao azedtropo, e o

componente chave definiu-se como sendo a agua.
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Introduziu-se também o enchimento respetivo na coluna, presente na base de dados do ASPEN,
para se perceber a que distancia se opera das condicoes de alagamento (ou encharcamento) da
coluna com os caudais em circulacao definidos (sera relevante apenas mais adiante quando se

fizerem aumentos de caudal).

A reacdo quimica (Eq.19) envolvendo a ANL, Agua, CHONA e CHENO ocorrida no seio da coluna
foi introduzida na janela Reactions (com o nome R-1), em que se escreveu a equacao quimica
e a respetiva estequiometria (1:1:1:1). Nao conhecendo a cinética ou a constante de equilibrio
da reacao, a Unica hipotese é especificar a conversao de CHONA, o que é possivel através do
valor obtido na reconciliacao da "icyona,consumiaa- NO se sabe também em que andares de
equilibrio se da a reacao, porque nao se conhece o efeito da temperatura na mesma. O que se
fez foi admitir a hipotese que se da em todos os andares. Ora, a conversao de CHONA (X yona4)
pode ser calculada pela Eq.33, que nao é mais do que quantidade de CHONA que reagiu

(McronAconsumida) €M relagcdo a quantidade de CHONA que entra na corrente de alimentacao
(FxCHONA,FEED ).

mCHONA,consumida (Eq 33)

XcHona =
CHO FXCHONA,FEED

Como se considera que a conversao se da nos j andares (excecao do condensador), pode
calcular-se conversao de CHONA por andar, Xcyonajandar, (EQ.34) € € esse valor que se

introduzira no ASPEN.

X
XcHoNA/andar = % (Eq.34)

Introduzida a R-1 na janela Reactions é preciso agora regressar a janela da D1A, mais
concretamente a D1A<Specifications<Reactions e ai tem de se especificar que a reacao que foi
definida como R- 7 acontece na D1A do andar 2 ao j. Concluida esta etapa, simulou-se a coluna.
O resultado foi ligeiramente diferente do que se verifica na realidade para os componentes
CHONA e CHENO, dois dos intervenientes na reacao. O simulador prevé que a CHONA se consuma
totalmente, ou seja, nao aparece CHONA na corrente de topo nem na de base, o que nao é
totalmente verdade. Era expectavel que acontecesse, dada a escassez de informacao sobre a
reacao e as hipdteses que se admitiram. Para corrigir e adaptar este resultado a realidade,
recorreu-se as eficiéncias de vapor para o componente CHONA em que, apos varias analises de
sensibilidade realizadas, se concluiu que de um certo andar até a base, a eficiéncia de vapor
da CHONA deveria ser de 50 %. Pode parecer um valor demasiado baixo, mas na realidade é
comum em situacdes industriais, em que o valor das eficiéncias dos componentes pode variar
de até menos de 40 % até valores superiores a 120 % (Perry et al., 1997). Alias o proprio ASPEN
afirma, na seccao de ajuda, que as eficiéncias se utilizam para ajustar os resultados obtidos a

realidade, aceitando como entrada qualquer valor de eficiéncia desde que seja superior a zero.
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Tabela 9 - Comparacdo de resultados para o ponto Reconc_1.

Recuperacao

Troro (°C)

90,0

190,0

1895

189,0 -

1885 -

188,0 -

@
3
o

Tem perature, €

C1

C2

C3
CHONA

ANL

c4

C5
DICHA
CHENO

cé
AGUA
Medidos

Tease (°C)

161,8

Reconciliacao

TOPO/BASE
1,000/0,000
0,995/0,005
1,000/0,000
0,215/0,146
0,038/0,961
0,000/1,000
0,000/1,000
0,000/1,000
0,000/3,454
0,000/1,000

0,991/0,014

Simulacao (ASPEN)

TOPO/BASE
1,000/0,000
1,000/0,000
1,000/0,000
0,200/0,140
0,037/0,963
0,000/1,000
0,000/1,000
0,013/0,987
0,000/3,556
0,000/1,000

1,000/0,000

Simulacdo (ASPEN)

Troro (°C)

92,6

Tease (°C)

163,0

T-xy diagram for ANILINE/DICHA

1845
1840

Erro Absoluto

TOPO/BASE
0,000/0,000
0,005/0,005
0,000/0,000
0,015/0,006
0,001/0,002
0,000/0,000
0,000/0,000
0,013/0,013
0,000/0,102
0,000/0,000

0,009/0,014

Erro Absoluto

Tropo (°C) / Tease (°C)

2,6

/1,2

0,81 0,82 0,83 0,84 0,85

0,86 0,87 0,88

0,89

0,90

0,91

0,92 0,93 0,94

Liquid/vapor mole fraction, ANILINE

0,95

0,96

0,97

0,98 0,99

Figura 15 - Ampliagéo do equilibrio DICHA/ANL segundo o modelo UNIFAC.

Concluidas as varias etapas, na Tabela 9 comparam-se os valores medidos (Ttoro € Tease) € as

recuperacoes reconciliadas com as correspondentes obtidas na simulacdo. Escolheu-se para
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validacao de resultados as recuperacoes, pois refletem a distribuicao dos 11 componentes ao
longo da coluna o que, no fundo, expressa a sua eficiéncia. A recuperacao (Rec) é definida pela
Eq.35, em que i corresponde ao componente e Z é igual a D quando se calcula a recuperacao

na corrente de destilado e igual a B quando se calcula a recuperacao na corrente de base.

in’z

Rec; =

(Eq.35)

in’p

Ora, analisando os erros absolutos pode afirmar-se que o modelo desenvolvido em ASPEN

descreve com precisao a coluna real.

Ainda assim estranhou-se a distribuicao da DICHA, um componente com uma temperatura de
ebulicao mais de 70 °C superior a da ANL. A explicacao esta no equilibrio estabelecido entre
ambos, segundo o modelo UNIFAC (Figura 15). A partir de uma fracao molar de ANL de 0,96, a
fase liquida e de vapor apresentam o mesmo ponto de ebulicdo. Nao se trata de um azeo6tropo
porque nao ha inversao de volatilidades relativas; a partir daquele ponto, a ANL comporta-se

como um absorvente da DICHA.
3.2.2 Decantador

A separacao de duas fases liquidas, imisciveis ou parcialmente misciveis, € uma operacao
processual comum na industria quimica. Caracteriza-se pelo baixo custo e pela simplicidade
operacional, quando comparada a processos mais complexos como a destilacao. O equipamento
mais simples para separar fases liquidas € um tanque normalmente horizontal e cilindrico, o
decantador (Geankoplis, 2003). Se do ponto de vista de projeto e de operacao pode ser
considerado um equipamento simples, atendendo ao desenvolvimento de um modelo
matematico que descreva a distribuicdo de fases pode ser muito complexo, como se vera
adiante. Na Figura 16 representa-se um esquema simplificado de um decantador que ajuda na
compreensao das equacdes que o descrevem (Eq.36 a 38), em que L corresponde ao caudal
massico de liquido na respetiva fase, F ao caudal alimentado e x; a fracdo massica do

componente i (Andrade, 1997).

Lo, XiF.0

F,x; s Fase Organica (F.0)

»

\ 4

Fase Aquosa (F.A)

Figura 16 - Esquema simplificado de um decantador.
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e Balanco massico

Fxip = LpoXiro + LraXira (Eq.36)
e Somatorio

isiXipo =1 e YiciXipa=1 (Eq.37)
e Condicao de Equilibrio

Xir.0YiF.0 = XiF.AViF.A (Eq.38)

A coluna D1A foi projetada na Bondalti pelo que o conhecimento interno acerca das suas
caracteristicas e modo de operacao é elevado. O contrario acontece com o decantador ja que

apenas no presente trabalho se iniciou o seu projeto de raiz.

Deste modo, tal como na D1A, é fundamental a escolha rigorosa do modelo termodinamico que
melhor descreve a distribuicao dos componentes pela F.O e F.A, que se pretende o mais proximo
possivel dos valores reais reconciliados (Tabela 7). Em primeiro lugar introduziram-se no
simulador os componentes que constituem a corrente F (BZ, CHA, CHOL, CHONA, ANL e AGUA),
corrente essa, relembra-se, que é equivalente a de destilado da D1A. Recomenda-se a partir
de agora a leitura consultando o Anexo 8. Como informacao de entrada necessaria para a
simulacao em ASPEN aparece a especificacdo da corrente de entrada (F, x; r , temperatura e
pressao); a especificacao do decantador nomeadamente a pressao e temperatura de operacao
e o componente chave para identificacao da fase mais densa; na seccao Calculation options a
forma de calculo dos y; (Calculate liquid liquid coefficients from) e da distribuicao das fases

(Determine phase splitt by).

Introduziu-se a informacao da corrente de entrada (suportada na reconciliacao) e estabeleceu-
se que o decantador deveria funcionar a pressao atmosférica (101325 Pa). A temperatura de
operacao, numa fase inicial, é de 23,5 °C, porque era a temperatura das amostras na altura
em que se fez as analises laboratoriais. O calculo dos y; especificou-se como sendo calculado
pelo modelo escolhido e a distribuicao das fases pela condicao de equilibrio liquido-liquido

(ELL) (Eq.38), em que as fugacidades de ambas as fases liquidas tém de ser iguais.

Definidas as especificacdes, testaram-se varios modelos termodinamicos tais como UNIFAC,
UNIQUAC, NRTL e as suas variantes. Compararam-se as composicoes obtidas em ambas as fases
com o que era suposto obter pela reconciliacao. Nenhum deles conseguiu descrever a
distribuicao real dos componentes. O que se verificou foi algo diferente: recuando a Figura 11,
uma amostra do destilado da D1A, vé-se claramente que a F.O fica por cima, ou seja, € menos
densa do que a F.A; os modelos, todos eles, previram exatamente o contrario, a F.O por baixo
(mais densa). Decidiu-se, entdao, determinar a massa volumica da mistura (p,,;s;) para ambas
as fases (a 23,5°C) de duas formas: recorrendo a correlacées na literatura (Daubert e Danner,

1992) e experimentalmente; os resultados corroboram o observado na realidade, a F.O € menos
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densa do que a F.A. Na Tabela 10 apresentam-se as massas volumicas dos componentes puros
a 23,5 °C e na Tabela 11, em que p,, corresponde a p,,;s; Na fase w, comparam-se os valores
determinados das duas formas. Verifica-se a semelhanca de valores entre o tedrico e o

experimental. O Anexo 10 explica como se calcula a p,,;s; recorrendo a correlacoes.

Tabela 10 - Massas volumicas dos componentes puros para a temperatura de 23,5 °C.
Componente Bz CHA CHOL CHONA ANL AGUA

p; (kg/m?3) 878 867 965 945 1021 996

Tabela 11 - Comparacéo das massas volumicas tedricas e experimentais para a temperatura

de 23,5°C.
Correlacgoes (teorica) Laboratorio (experimental)
Amostra Pr.o (kg/m?) pr.a (kg/m3) Pr.o (kg/m?) pr.a (kg/m3)
1 974 993 971 1001
2 975 994 967 999
3 974 993

Como os valores tedricos e experimentais sao relativamente proximos, introduziu-se no ASPEN,
na seccao Properties<Pure Components a correlacao e os respetivos parametros para calculo
da massa volumica de cada componente (ver Anexos 9 e 10). Voltaram-se a testar varios
métodos e no caso do modelo UNIQUAC as distribuicdes dos componentes melhoraram, bem
COmo as pn;s: calculadas, embora ainda nao correspondessem as observadas. Entdo, decidiu-se
recorrer a esse modelo, que foi o que obteve melhores resultados, e alterar os seus proprios
parametros em Methods<Selected Methods<UNIQUAC. Os parametros correspondem as
equacoes que o modelo recorre para calcular propriedades da mistura, tal como a entalpia,
massa volUmica, viscosidade... entre muitas outras; para cada um podem existir mais de 20
formas de calculo e cada modelo tem os seus proprios parametros padrao definidos. Ora, apds
diversas tentativas, concluiu-se que mudando a equacao de calculo da p,,;s; consegue-se, pela
primeira vez, a F.O menos densa e as p,,is; calculadas idénticas as reais. Por predefinicao é
calculada pela equacao de Rackett (“VLMX01” na linguagem do ASPEN) que teve de se alterar
para a “regra da mistura quadratica a partir de volumes liquidos de componentes puros”
(“VLMAQUAD”). O método escolhido foi entdao, nao o UNIQUAC comum (descrito no Anexo 11),
mas sim o UNIQUAC modificado. Os resultados obtidos foram ainda ajustados recorrendo as
eficiéncias, o que é perfeitamente adequado porque certos parametros de interacao binaria
para ELL necessarios no modelo UNIQUAC nao existem na base dados do ASPEN, nem na
literatura, por isso tiveram que se estimar recorrendo ao método preditivo UNIFAC. As

eficiéncias permitem acertar as percentagens massicas na ordem dos 2, 3 % para a agua e ANL,
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respetivamente, e de menos de 2 % para os restantes. Os valores finais estao no Anexo 12 em
que, pela semelhanca de resultados, se valida o modelo desenvolvido. Para confirmacao,
analisou-se e testou-se uma amostra extra a 85 °C e o modelo demonstrou também um bom

desempenho.

Um outro aspeto a ter em conta é a proximidade das p,,;;; de ambas as fases e o perigo de
haver inversao, o que nao pode acontecer no decantador integrado na instalacao. Apesar dessa
proximidade, a mistura, apos a colheita, separa-se em duas fases bem definidas, geralmente
sem a formacao de emulsdes estaveis (i.e., apos agitacdo passado algum tempo voltam a
formar-se as duas fases). Para determinar a temperatura adequada de operacao do decantador,
sem correr o risco de haver inversao, realizou-se um estudo que pode ser consultado no Anexo
13, em que se testaram, como informacao de entrada no decantador, composicoes de destilado
da D1A dentro do que é normal (na média) e pontos extremos em que a composicao se afasta
consideravelmente da média, o que ndo é assim tao incomum. A principal preocupacao prende-
se com situacées em que, por algum motivo, a fracao de ANL (o componente mais denso) no
destilado aumente significativamente, uma vez que tera como consequéncia o aumento da p,,;s;
da F.O e podera haver inversao até certa temperatura. A massa volumica da ANL é superior a
da agua até cerca dos 77 °C, ou seja, a preocupacao da inversao desparece operando acima

dessa temperatura. A conclusao é que a temperatura de operacao deve ser de 80 °C.
3.2.3 Sistema D1A + Decantador

Validados os modelos da coluna D1A e do decantador pode avancar-se para o derradeiro passo:
a juncao de ambos (Figura 7). Em primeiro lugar € preciso refazer a D1A em ASPEN, uma vez
que o esquema padrao de uma coluna de destilacao disponibilizado pelo simulador ndao permite
fazer alteracoes na corrente que sai do condensador, que é precisamente onde se tem de
modificar para colocar o decantador. Assim sendo, retirou-se o condensador do topo no modelo
padrao e ligou-se a corrente gasosa proveniente do 1° prato a um permutador (“Heater”) que
faz 0 mesmo efeito, ou seja, condensa totalmente a mistura. Observando a Figura 17, ambas
as configuracoes sao equivalentes com a diferenca que na representada a direita se pode fazer
quaisquer alteracoes. Apesar de serem iguais, a obtencao dos mesmos resultados em ambas nao
foi uma tarefa simples. O facto de “desmontar” o sistema tipico, introduzindo a mesma
informacao nas duas, a configuracdao padrao é de muito mais facil convergéncia. Para ter
sucesso, foi preciso alterar as definicbes de convergéncia nomeadamente a diminuicdao da
tolerancia e o aumento do nimero de iteracoes e, mesmo assim, comparativamente a primeira
que demora cerca de 30-40 segundos a executar a simulacao, a segunda é mais demorada. Com
isto se retira que, mexendo nos modelos padronizados, o ASPEN apresenta dificuldades em
convergir. A solucao passa, acima de tudo, por ser paciente... efetivamente, no periodo de

experimentacao em que se vao alterando os parametros de convergéncia, certas simulacoes
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podem demorar mais de 30 minutos a serem executadas, para no fim apresentar mensagens de

erro.

HEATER

D1A

SPLATER

Menacror]
< CHACHOL

Figura 17 - D1A padréo (a esquerda) e D1A alterada (a direita).

Na Figura 18 representa-se o sistema final que sera avaliado de acordo com os objetivos no
capitulo seguinte, e em que, recorrendo ao decantador, se purga uma grande quantidade de
agua na F.A e o refluxo passa a ser praticamente constituido por organicos, ao contrario do que
sucede atualmente. Os blocos BOMBA e HEATER tém como funcao aumentar a pressao e aquecer
a mistura, respetivamente, até as condicdes de operacao do decantador (1 atm e 80°C); o bloco
ARREFEC arrefece a mistura que segue para a destilacao de leves para a temperatura do
destilado atual da D1A. Depois do desenvolvimento de um modelo da D1A e de um decantador,
a integracao de ambos e a avaliacao do seu desempenho constitui o terceiro objetivo do

presente trabalho.

HEATER

BOMBA

CONDENS

[s2]

DECANTER

L

FAQ

REFLUXO

ARREFEC

DIVISOR

Figura 18 - Sistema D1A + Decantador.
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4 Avaliacao de Desempenho do Sistema D1A +

Decantador

4.1 Comparacao entre a D1A atual e o novo sistema

O principal objetivo do novo sistema é suportar um aumento da capacidade da coluna D1A
(aumento do caudal alimentado) e, simultaneamente, conseguir manter a pureza de ANL na
corrente de base acima de um valor minimo de referéncia: 99,20 % (m/m). Para tal, realizaram-
se aumentos na corrente FEED em ambas as configuracdes (ver Figuras 17 e 18) e compararam-
se os resultados obtidos. HA um parametro energético que se vai manter constante em todas

as simulacoes realizadas para ambos os sistemas: a poténcia calorifica fornecida ao reebulidor

(Qreeb )

Antes de fazer qualquer experiéncia, intuitivamente o que se espera obter no novo sistema D1A
+ Decantador relativamente ao atual? O refluxo da coluna D1A atual é constituido por mais de
50 % de agua enquanto que na nova configuracdao uma corrente com mais de 90 % de agua (FAQ)
€ removida continuamente no decantador, o que permite que o refluxo seja essencialmente
organico; ora, pelo facto de nao haver tanta agua em constante circulacao na coluna e como o
Qreer € 0 mesmo o que se deve observar é que na nova configuracdo se consegue uma maior
rentabilizacao desse Q,..p, OU s€ja, aumentando a capacidade deve existir um ponto em que a
atual nao consegue manter a pureza de ANL estabelecida por falta de calor, enquanto que a
nova pelo facto de estar mais folgada consegue ir mais longe. Efetivamente, a entalpia de
vaporizacao da agua é cerca de cinco vezes superior a dos organicos, logo a sua remocao deve
disponibilizar uma quantidade de calor extra ao sistema que se pretende aproveitar através do
aumento do caudal de FEED. Assim sendo, na Figura 19 representa-se a pureza de ANL na base
e a recuperacao do componente leve CHOL no destilado em funcao da corrente FEED, que se
aumentou partindo do valor reconciliado (0 %); manteve-se, além do Q,..,, a razao de caudais
BASE/FEED (B/F) constante em ambos os sistemas e igual ao obtido na reconciliacao (0,898),
para se poderem comparar os resultados; analisando-a, a primeira vista parecem so existir duas
curvas quando, na realidade, estao representadas quatro. O que acontece é que estao
sobrepostas, o que significa que surpreendentemente nao ha vantagem no novo sistema,
mantendo aquela razao de B/F. De uma maneira geral, o comportamento das curvas do atual
estao dentro do expectavel, ou seja, a medida que se aumenta a corrente FEED, como o calor
€ constante, chega-se a um ponto em que a energia disponivel € menor do que a necessaria
para remover todos os componentes leves no destilado e progressivamente vao aparecendo na

corrente de base. O CHOL é o primeiro dos leves a sair na base, ja que tem o ponto de ebulicao
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mais elevado e é o principal responsavel pela diminuicao da pureza de ANL nessa corrente,

como se pode ver na Figura 19.
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Figura 19 - Pureza de ANL na base e recuperacdo de CHOL no destilado em funcdo do caudal

alimentado para B/F igual 0,898.

Os resultados neste primeiro teste nao foram os que se esperavam obter. A questao é que sendo
a mistura tao dificil de descrever como é, as ideias apresentadas anteriormente acerca das
vantagens da remocao da agua na D1A, podem nao ser assim tao lineares e evidentes. Como é
sabido, a mistura é constituida por 11 componentes. Experimentalmente, desses 11 existem
dados de equilibrio liquido-vapor praticamente s6 para o par agua/ANL que se utilizaram para
validar o modelo UNIFAC. Este, recorrendo ao ASPEN, prevé que se formem 19 azedtropos na
mistura em estudo; desses, 14 envolvem a agua em que 9 sao binarios, 4 sao ternarios e ainda
ha um quaternario. Nao existe forma de provar se esses azeotropos previstos pelo modelo se
formam ou nao na realidade e, em caso positivo, se as respetivas composicoes foram bem
estimadas, o que é certo é que na simulacao sao tidos em conta e podem ter uma influéncia
significativa no comportamento da mistura. Com isto, pode afirmar-se que a diferenca entre o
obtido e o que se espera obter vai muito mais além do que olhar somente para o equilibrio
agua/ANL ou atendendo s6 a argumentos que a partida parecem validos, mas na realidade
acabam por ser demasiado superficiais ou insuficientes dada a elevada complexidade da mistura

em causa.

Uma vez que na primeira experiéncia nada aconteceu, fez-se outro teste de comparacao: ambas
as configuracdes deixam de cumprir a pureza minima de ANL na base a partir do aumento de
44 % de FEED. A ideia é fixar um caudal de FEED proximo desse limite maximo e, no novo
sistema, aumentar sucessivamente o caudal de refluxo, corrente REFLUXO na Figura 18, e
avaliar os resultados. Teoricamente deve trazer alguma vantagem ao sistema, pois numa

destilacdao quando se quer melhorar a pureza o que se faz € aumentar o refluxo ou colocar mais

Avaliacdo de Desempenho do Sistema D1A + Decantador 36



Estudo do Impacto da Alteracdo da Composicdo de Refluxo em Colunas de Destilacdo

pratos na coluna. O aumento de refluxo traduz-se numa diminuicao do caudal de CHACHOL pois
a fracao de FORG que vai para a corrente REFLUXO é maior. Ora, no balanco global ao sistema
a soma das correntes FAQ e CHACHOL (equivalente ao destilado na D1A atual) com a corrente
BASE tem que ser igual a FEED. Como esta Ultima vai ser fixada, entao se conclui que o aumento
do refluxo tem como consequéncia o aumento da corrente BASE (ou da razao B/F). Entdo o
procedimento a adotar € o seguinte: fixar FEED em ambas as configuracdes; aumentar
progressivamente a fracao de FORG que segue para a corrente REFLUXO na nova configuracao;
o caudal de base aumentou para um determinado valor e é esse valor que se vai introduzir
como especificacao a cumprir na D1A atual; recorda-se que se fornece em ambas a mesma
poténcia calorifica. No fundo, mantém-se o B/F nas duas para poder comparar. Quanto mais se
conseguir aumentar o caudal de base mais ANL se recupera, mas também mais leves vao sair
nessa corrente. De seguida, avaliar-se-a o comportamento, seguindo o procedimento descrito,

das duas configuracoes.

O caudal de FEED escolhido para ser testado corresponde ao aumento de 28 % de FEED. E
verdade que até mais de 44 % de aumento a pureza de ANL nao desce abaixo de 99,20 %, mas
ha outra variavel a ter em atencado ja que se aumentam os caudais em circulacao: a distancia
a que se opera das condicoes de alagamento na coluna. Esta nao deve funcionar acima de 80 %
do ponto de alagamento. A D1A, de acordo com o ASPEN, ligeiramente acima dos 28 % excede
esse limite. Partiu-se da razao B/F do caudal de base reconciliado, 0,898. Os resultados
encontram-se na Figura 20, em que se representa fracao de ANL em funcao de B/F para os dois

sistemas.
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Figura 20 - Fracdo de ANL em func@o do caudal de base para 1,28 X Qreq-

Observando a Figura 20, pela primeira vez se vé algo de diferente entre os dois sistemas. Até
ao B/F de 0,923 ambos sao exatamente iguais. A partir dai tudo muda, ha uma descida muito

brusca na pureza de ANL na configuracao atual, enquanto que na nova permanece praticamente
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constante e so6 a partir dos 0,932 comeca a decrescer, mas suavemente. Porque sera que
acontece esta reacao abrupta na D1A atual? A pergunta nao é de facil resposta, mas os motivos
prendem-se certamente com os 19 azeodtropos existentes nesta mistura. O que se pode inferir
€ que a remocao de agua causa alteracoes no seio da mistura devido ao comportamento mais
suave do sistema e, além disso, por ser menos um componente a evaporar, permite utilizar a
mesma energia fornecida ao reebulidor para operar a um caudal de base superior, respeitando
o limite minimo de pureza de ANL. Na Figura 21 representam-se os caudais normalizados dos
componentes leves CHA, CHOL e Agua e em eixo secundario a pureza de ANL em funcdo do B/F

a partir do ponto em que a atual fracassa para melhor interpretar a Figura 20.
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Figura 21 - Caudal de leves normalizado e pureza de ANL para ambas as configuracées em

funcdo de B/F para 1,28 X Qreeq-

Analisando a Figura 21, a quebra de pureza de ANL a razao B/F de 0,923 na D1A atual deve-se
ao componente CHOL que naquele ponto, de forma abrupta, comeca a sair na base para um
valor maximo que praticamente se mantém constante dai em diante; a pureza continua a
decrescer porque, aumentando mais um pouco a corrente de base, sai o CHA também
bruscamente e, mais adiante, a agua. No caso da configuracao nova, a quantidade de agua a
sair na base é insignificante para qualquer ponto, sem influéncia na fracao de ANL; o CHOL e o
CHA mantém-se sem sair na base até uma razao base/alimentacdo 0,011 superior (0 que se
traduz em mais de 200 kg/h de base) do que a atual constituindo uma vantagem deste novo
sistema; além disso, o aumento de caudal destes dois componentes nao é tao subito o que
também pode ser uma mais valia em termos de controlo do processo. Efetivamente, nao se
esperava um comportamento deste género, tao agressivo e até mesmo estranho, embora, como

ja referido, trata-se de uma mistura peculiar. Esse sentimento de desconfianca levou, com
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algum esforco, a realizacao de um teste industrial em que se diminuiu progressivamente 0 Q,¢cp
a D1A, o que é semelhante a aumentar o caudal de base para o0 mesmo Q,..,, € 0 resultado,
incrivelmente, foi idéntico ao previsto na simulacao, isto é, o CHOL mantém-se até certo ponto
a sair praticamente todo no destilado e, repentinamente, uma grande quantidade surge na base
da coluna. Este teste foi relevante para o presente trabalho, pois aumenta a credibilidade dos
resultados obtidos. Contudo, é importante a realizacdo de um projeto piloto do sistema
proposto e comparar com os resultados previstos pelo simulador. S6 assim se pode validar o
modelo desenvolvido no presente projeto que, naturalmente, precisara de ser afinado face ao
observado na realidade. Uma nota para as simulacées destes pontos em ASPEN, que,
principalmente no sistema novo, podem demorar longos minutos a dar resultados; no caso
particular da quebra de pureza, para a D1A atual a razao B/F de 0,923 e para o modelo proposto
a 0,932, o simulador no periodo de transicao da erro, sendo necessario reiniciar a simulacao
sempre que se quer pontos a esquerda ou a direita dessa quebra. Nao é possivel executar uma
analise de sensibilidade e obter um grafico como, por exemplo, o da Figura 22 de uma vez so,

porque o simulador nao converge; tem que se fazer individualmente ponto a ponto.

Um outro beneficio do sistema é o facto de, podendo operar a uma razao B/F superior, o caudal
de destilado ser mais baixo pois a quantidade de ANL que sai nessa corrente € também é menor.
Ora, com essa diminuicao permite folgar o que esta a jusante, nomeadamente a destilacao de
CHA e CHOL devido a uma reducao nos caudais em circulacao o que trara vantagens econémicas
como, por exemplo, a diminuicdo do consumo de vapor nos reebulidores das colunas em
questao. Na Figura 22 representa-se o caudal de ANL no destilado na D1A atual e o equivalente

no novo sistema (soma da ANL das correntes FAQ e CHACHOL) em funcao do caudal de base.
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Figura 22 - Caudal ANL normalizado no destilado em funcéo de B/F para ambos os sistemas.

Analisando a Figura 22, naturalmente que a medida que aumenta o caudal de base menos ANL

€ arrastada para o topo. Contudo, na D1A atual, apos “quebrar”, surpreendentemente, volta a
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aumentar a ANL no destilado enquanto na nova permanece sempre a decrescer mesmo quando
comecam a surgir na base os leves. Este comportamento do sistema € interessante, na medida
em que a alteracao da composicao de refluxo, nomeadamente a remocao da agua parece ter
influéncia na quantidade de ANL arrastada na fase vapor, que segue a tendéncia logica
descendente na configuracao nova enquanto que na atual isso nao se verifica. Conclui-se que
com o novo sistema, contrariamente ao atual, é possivel recuperar quase 100 % da ANL na base
respeitando a pureza de ANL dentro dos limites estipulados. Mais uma vez se realca a
importancia de comprovar estes resultados na pratica com um sistema piloto, usando como
referéncia os obtidos no presente trabalho. Na Figura 23 representa-se o calor trocado no

condensador e o caudal de refluxo em funcao da razao B/F.
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Figura 23 - Calor trocado no condensador e caudal de refluxo em funcdo da razdo B/F para

ambos os sistemas.

Analisando a Figura 23, o refluxo na nova configuracao € superior a atual, dai o calor necessario
para condensar totalmente a mistura gasosa proveniente do 1° prato seja superior. Um aspeto
relevante é o facto de a razao B/F de 0,929 na D1A atual, o refluxo aumentar subitamente e,
como consequéncia, o calor a retirar, chegando mesmo a ultrapassar o do novo sistema. De
notar que nao € no ponto de quebra em que surge o CHOL, mas sim a partir do momento em
que a agua surge em maior quantidade na base (ver Figura 22). Isto acontece precisamente
porque, ao sair em baixo, as temperaturas dos andares ao longo da coluna tém que diminuir e
para tal acontecer tem que se arrefecer, retirando mais calor no condensador, ou seja, na
configuracao nova, apesar do refluxo ser mais elevado, ainda se consegue diminuir ao caudal
de agua de arrefecimento no condensador a partir da razao 0,929, cumprindo as especificacoes
de pureza de ANL. Na Figura 24 representa-se os caudais de CHENO, ANL e CHONA em funcao
do caudal de base, a partir do ponto de quebra da D1A atual, para se perceber a influéncia do

novo sistema na reacao quimica ocorrida na coluna (Eq.19).

Avaliacdo de Desempenho do Sistema D1A + Decantador 40



Estudo do Impacto da Alteracdo da Composicdo de Refluxo em Colunas de Destilacdo

1,28*QFeED
218 4470

198 4440

178 4410

158

4380
138
4350
118
4320
98

4290
78

Caudal de ANL na Base (kg/h)

4260

Caudal de CHENO/CHONA na Base (kg/h)

58

38 4230

18 4200
0,922 0,923 0,924 0,925 0,926 0,927 0,928 0,929 0,93 0,931 0,932 0,933 0,934 0,935 0,936 0,937
Razdo B/F

—e—D1A_atual_CHENO D1A+Dec_CHENO —@—D1A_atual_CHONA «ex++D1A+Dec_CHONA —8—D1A atual_ANL «+x:+D1A+Dec_ANL

Figura 24 - Caudais de CHENO, ANL e CHONA em funcdo de B/F.

Analisando a Figura 24, apds o ponto em que comecam a surgir leves na base na D1A atual (B/F
de 0,923), a quantidade de ANL diminui e como consequéncia o outro reagente, a CHONA,
aumenta a sua presenca na base. Como a reacao se da em menor extensao, logicamente que o
caudal de CHENO vai diminuir. No que concerne a nova configuracao, o caudal de ANL aumenta,
mas o de CHONA, que € o componente chave da reacao, mantém-se constante, logo o caudal
de CHENO, como se vé na figura, nao varia significativamente. Na D1A atual, por vezes, é
necessario bombear acido fosforico para dentro da coluna para acelerar a reacao em causa, tal
como descoberto por (Graham e Ibbotson, 1980). Esta situacdo devera ser implementada
quando o teor de CHONA aumenta consideravelmente, situacdo que nao é desejavel visto que
€ um componente dificil de separar da ANL. Na configuracao nova, a reacao da-se em maior
extensao que na atual, logo uma outra vantagem da introducao do decantador é a reducao do
teor de CHONA na base.

Por ultimo resta decidir qual o destino da corrente FAQ que abandona o decantador, ja que a
CHACHOL segue para a destilacao de leves ao invés da corrente de destilado da D1A atual. Essa
corrente, constituida por mais de 90 % de agua, sera encaminhada para um tanque (R5) onde
se faz a depuracao de aguas de todas as correntes que contém agua e organicos do processo.
Essa depuracdo permite obter a agua isenta de organicos que sera depois utilizada para

producao de vapor.

Uma nota, fez-se também um teste de aumento de refluxo para outro caudal alimentado. O

comportamento de ambos os sistemas foi idéntico ao acima descrito.
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4.2 Dimensionamento do Decantador

Para dimensionar o novo decantador partiu-se de um ja existente, o S1, ja que este tem como
funcao tratar a mistura proveniente da corrente de destilado da D1A antes de ser alimentada a
destilacao de leves (recuperacao do CHA e CHOL), pelo que as suas dimensdes devem ser
idénticas as do decantador a projetar devido a semelhanca dos valores de caudal em circulacao.
E preciso, no entanto, provar que as dimensées do S1 permitem um tempo de passagem (7)
igual ou superior ao 7 observado experimentalmente, isto é, o tempo que demora a separarem-
se novamente as duas fases depois de agitada vigorosamente a mistura (ver Figura 11). A Figura
25 representa o interior de um decantador horizontal cilindrico controlado hidraulicamente, a

semelhanca do S1 e da maioria dos presentes na instalacao.

X 'y H1 I
\ F.A Hs F.O [FA IHZ
A

<

Figura 25 - Interior do decantador S1.

Analisando a Figura 25, o decantador divide-se em trés compartimentos, delimitados por dois
anteparos: a esquerda € onde a mistura se separa em duas fases, em que uma determinada
porcao de liquido aleatoria deve permanecer la © minutos; no meio onde se recolhe a F.O que
escorre do primeiro anteparo; a direita € onde se acumula a F.A que vem do primeiro
compartimento através a um tubo mergulhante que, por diferenca de pressdes, permite a
subida do liquido. A altura H, é ajustada por um fuso manuseado no exterior do equipamento
e permite, através da Eq.39, o controlo da altura H; (altura da interface), isto porque a soma
das pressoes das colunas de F.O e F.A tem de ser igual a pressao da coluna de liquido H,. A
altura H; é fixa e corresponde a altura do anteparo.

PaqHz2—porgH
porg.g(Hl - H3) + paq.gH3 = paq.gHZ = H; = =L - (Eq.39)

Paq—Porg

Na Figura 26 representam-se as dimensoes do decantador S1. O 7 é dado pelo quociente entre
o volume util (vol,) e o caudal volumétrico de alimentacao (F,) (Eq.40). O vol, corresponde ao

volume ocupado pelo liquido no primeiro compartimento que, aproximando a um cilindro, pode
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ser calculado pela Eq.41 em que [ e R correspondem, respetivamente, a largura e ao raio do

cilindro e Hy;, € a altura de liquido no seu interior.

7 =0 (Eq.40)

Fy

UOlu = Z<R2 COS_1 (R_R&) - (R - Hliq)\/ZRHliq - Hliq2> (Eq.41)
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Figura 26 - Dimensé6es do decantador S1 (ndo estd a escala).

Para projeto do decantador convém usar um ponto de alimentacao extremo por razdes de
seguranca, ou seja, deve escolher-se um periodo de tempo em que sai muita ANL no destilado
da D1A e, consequentemente, a pr, aumenta e aproxima-se da pp,. Apesar de nao
corresponder a média, esses pontos podem surgir e o decantador deve estar projetado para o
pior cenario. As circunstancias em que tal pode acontecer correspondem a momentos em que
na base da coluna estao a sair mais componentes leves do que o normal, o que nao é desejavel;
para reverter a situacao o que se faz € aumentar o caudal de destilado. A questao é que com
esse aumento mais ANL é arrastada na fase vapor e, por isso, aumenta a sua quantidade no
destilado. A Figura 27 corrobora tudo o que foi mencionado, em que esta representada a
variacao massa volumica das fases e da fracdo massica de ANL que sai no destilado da D1A com

a razao entre os caudais de destilado e alimentacao (D/F).
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Figura 27 - Variagéo das massas volumicas das fases com o caudal de destilado da D1A.

Avaliacdo de Desempenho do Sistema D1A + Decantador 43



Estudo do Impacto da Alteracdo da Composicdo de Refluxo em Colunas de Destilacdo

Tipicamente, a coluna opera a uma razao D/F inferior a 0,10. Para efeitos de projeto
considerou-se o valor extremo de 0,15 em que F, é menor que 0,10 m*/min, p,., a 955 kg/m?
€ paqg @ 971 kg/m?. Na Eq.41, substituindo o I por 1,89 m, o R por 0,7 m e 0 H;4 por 1 m, obtém-
se um vol, de 2,21 m3. O t (Eq.40) nestas condicoes é menor que 30 min. Experiéncias
realizadas em laboratoério permitiram estimar um = menor que 20 min. O facto das dimensodes
do S1 possibilitarem um 7 cerca de 10 minutos superior € bom por razées de seguranca, pelo
que o novo decantador ser idéntico ao S1 € uma hipdtese valida. Um outro parametro que é
preciso determinar é a altura que tem de ter o tubo de descarga da F.A no novo decantador,
que no S1 é igual a 0,7 m. Para tal, a altura desse tubo corresponde ao valor de H, ;uinimo que

€ quando a altura da interface H; é igual a zero. Substituindo na Eq.39, vem que:

Hy minimo = 2227 = 2224 — 0,98 m (Eq.42)

Paq 971

Ora, sabendo que o valor de H,; é igual a 1 m, isto significa que a altura de H, sé pode variar
de 0,98 a 1 m, ou seja, em apenas 2 cm de regulacao de H, a altura da interface H; varia de 0
a 1 m. No S1, em que a diferenca de massas volumicas das fases é superior a 200 kg/m?,
dispdem-se de 30 cm para regular H,, que € uma margem aceitavel. Na mistura em questao,
mesmo nas situacdes em que tem pouca ANL, as massas volumicas das fases acabam sempre
por ser demasiado proximas para controlar hidraulicamente H;, por isso & preciso pensar noutro

tipo de controlo.

Assim sendo, propde-se controlar diretamente a altura da interface através de um radar de
onda guiada. Este aparelho trabalha com pulsos de radar de alta frequéncia que sao emitidos e
guiados ao longo da sonda; conforme o pulso emitido encontra a interface, uma parte é
refletido devido a alteracao da constante dielétrica relativa do meio (a 80 °C a da agua é
aproximadamente 61 e a de ANL 6). O tempo entre a emissao e rececao do pulso € medido pelo
aparelho que o converte em distancia, permitindo saber continuamente a que altura esta a
interface (“Medicao de nivel com radar de onda guiada | Endress+Hauser,” 2018). Existem
varios fornecedores deste instrumento, tais como a Endress + Hauser ou a VEGA. Uma possivel
escolha seria o0 modelo VEGAFLEX 81 (Figura 28) que, segundo a VEGA, mede com grande
confiabilidade e precisao a altura da interface entre dois liquidos (“Continuous Level
Measurement: TDR/GWR Sensor for Liquids: VEGAFLEX 81 | VEGA | VEGA,” 2018).

Figura 28 - Medidor de altura da interface modelo VEGAFLEX 81.
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Como nao existe tubo mergulhante porque o controlo deixa de ser hidraulico, nao faz sentido

manter os trés compartimentos no novo decantador. Entao, pode retirar-se o segundo anteparo

e colocar o primeiro no seu lugar. Em relacao ao controlo faz-se da seguinte forma: o medidor

de liquido mede a altura da interface e da informacao a valvula que controla o Ly 4 que abre

ou fecha mediante a interface esteja demasiado alta ou baixa, respetivamente. Na Figura 29

representa-se o decantador final e suas dimensées, bem como o respetivo controlo, em que o

LT (Level Transmitter) é o medidor.
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Figura 29 - Dimensées e esquema de controlo do novo decantador.

4.3 Analise Economica

Em primeiro lugar estimaram-se os custos de investimento em equipamentos e mao de obra

necessarios para montar o novo sistema. Esses custos foram estimados com base noutras

instalacoes semelhantes da Bondalti e apresentam-se na Tabela 12, multiplicados por um fator

por razdes de confidencialidade. No Anexo 14 estao especificados com mais pormenor.

Tabela 12 - Custos de investimento do novo sistema.

Equipamentos
Instrumentos
Tubagens
Material elétrico
Isolamentos
Montagem mecanica
Montagem elétrica e instrumentos
Outros

Total

Custo (€)

72 000

19 800

18 000

27 000

18 000

21 000

18 000

7 200

201 000
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Em relacdo aos proveitos, devem-se sobretudo a diminuicao do consumo de vapor. Neste
trabalho provou-se que a coluna D1A atual consegue suportar um aumento de caudal alimentado
de 28 % em relacao ao valor reconciliado respeitando os limites hidraulicos e mantendo a pureza
de ANL acima do valor minimo de referéncia e, com o novo sistema, além de receber a mesma
alimentacao ainda se pode ir mais longe que a atual, pois consegue operar a uma razao B/F
superior. Relembra-se que a corrente proveniente do reator é dividida por dois trens de
destilacdo, em que o mais recente foi objeto de estudo (ver Seccao 2.1). Em média, a D1A trata
apenas 80-85 % do caudal de alimentacao reconciliado neste trabalho. A ideia é alimentar o
menor caudal possivel a D1 (equivalente a D1A no trem antigo) e encaminhar o maximo possivel
(até ao aumento de 28 %) para a D1A. O motivo prende-se com o facto de a D1 consumir cerca
de 2 a 6 vezes mais vapor no reebulidor que a D1A por ano e, ainda para mais, apenas recebe
cerca de 70 a 80 % da média de caudal alimentado a D1A. Ora, em média, a D1 consome mais
7000 toneladas anuais de vapor que a D1A. Dando uma margem de 70 %, poupam-se cerca de
4900 toneladas de vapor anuais. O seu custo é de menos de 40 € por tonelada e considerando

que a instalacao opera 8200 horas anuais, os proveitos sao de 137 000 € anuais.

Os custos operatodrios anuais referem-se aos custos de manutencao e consideraram-se como
sendo 3 % do custo de investimento. Calcularam-se também os custos elétricos anuais
associados a operacao das bombas, mas concluiu-se que eram desprezaveis devido a baixa
poténcia requerida por causa dos baixos caudais em circulacdo. Na Figura 30 apresenta-se uma

analise econdémica do projeto a 10 anos.
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Figura 30 - Evolugdo dos Cash-Flows acumulados para um periodo de 10 anos.

0 valor atual liquido (VAL) é de 510 656 € e a taxa interna de rentabilidade (TIR) é de 60 %, o
que indica que o projeto é rentavel. O tempo de retorno do investimento é de 2 anos.
Considerou-se uma taxa de custo de capital de 10 %, uma taxa de imposto de 25 % e uma

amortizacao anual correspondente a 10 % do investimento.

Avaliacdo de Desempenho do Sistema D1A + Decantador 46



Estudo do Impacto da Alteracdo da Composicdo de Refluxo em Colunas de Destilacdo

5 Conclusoes

Em primeiro lugar, desenvolveu-se um modelo em ASPEN que descreve a coluna de destilacao
D1A em operacao na instalacao, usando como base de comparacao uma reconciliacao de dados
industriais medidos/analisados, realizada no motor de otimizacao GRG. Tratou-se de uma etapa
exigente, visto que a mistura é extremamente nao ideal, constituida por 11 componentes e em
que o método termodinamico escolhido prevé a formacao de 19 azedtropos. Além disso, da-se
uma reacao quimica envolvendo 4 componentes e, no topo da coluna, forma-se uma corrente
trifasica. No que diz respeito a reconciliacao de dados foi também uma etapa dificil, dada a
dificuldade de convergéncia do motor GRG, em que a persisténcia conduziu ao desenvolvimento
de um procedimento que, cumprido rigorosamente, possibilita a obtencao de resultados fiaveis
sem ter de se recorrer a um otimizador mais poderoso mas também mais complexo, como o
GAMS. Os resultados obtidos foram bons, apresentando desvios baixos entre a

realidade/simulacao.

Seguidamente, desenvolveu-se o modelo de um decantador, que nao existe na instalacao; como
a corrente de entrada corresponde ao destilado da D1A, ao recolher uma amostra formam-se
duas fases, pelo que foi possivel realizar também uma reconciliacdo de dados, através de
medicoes e analises em laboratério, crucial para validacao do modelo desenvolvido em ASPEN.
As maiores dificuldades deveram-se ao facto de nenhum modelo termodinamico padrao
conseguir descrever a distribuicao das fases verificada na realidade. A correta simulacao desta
mistura so foi possivel fazendo uma alteracao nos parametros do método UNIQUAC. Mais uma

vez, os erros entre a reconciliacao/simulacao foram baixos.

Validados os modelos de ambas as unidades, construiu-se o esquema proposto D1A + Decantador
e depois avaliou-se mediante os objetivos. Os resultados obtidos nao foram de acordo com o
esperado. Efetivamente, retirando em continuo uma corrente com mais de 90 % de agua do
sistema, que € um componente com um calor de vaporizacao cerca de cinco vezes superior aos
restantes, esperava-se que, para o mesmo calor fornecido no reebulidor, se pudesse aumentar
mais o caudal alimentando e obter na mesma a pureza de ANL desejada comparativamente com
a D1A atual. Isso ndao aconteceu, tendo ambas as configuracées comportamentos exatamente
iguais no teste de aumento de caudal de alimentacao. Posto isto, realizou-se um outro teste
que consistiu em aumentar o caudal de refluxo e, consequentemente, o caudal de base (ou da
razao B/F) na configuracao nova e impor esse mesmo caudal como especificacao a cumprir na
atual, para se poder comparar. Ai sim, o novo sistema apresentou vantagens, na medida em
que consegue operar a um caudal de base maior, para a mesma alimentacao, mantendo a
pureza de ANL acima do limite minimo. Quanto maior for o caudal de base, maior a recuperacao

de ANL nessa corrente que, com esta configuracao, se consegue valores de 99,8% contra os
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98,5% que se consegue na atual, cumprindo a pureza de ANL na base. Ainda assim nao se
pensava que a atual, que tem muito mais agua em circulacdo, conseguisse aguentar um B/F tao
elevado sem aparecerem leves no fundo. Relembra-se que o calor fornecido na base é sempre
o mesmo. Ora, além de se conseguir obter mais ANL por unidade de tempo na base, ha algo
que nunca se consegue na atual que é obter uma corrente de destilado praticamente sem ANL
como se verifica no novo sistema, o que traz vantagens nomeadamente na diminuicao dos
caudais a jusante (destilacao de CHA e CHOL). Um outro beneficio prende-se com o facto de o
sistema se comportar mais suavemente quando comparado com a D1A atual, que chega a um
ponto de caudal de base que, de forma muito brusca, surgem em grande quantidade os
componentes leves nessa corrente, ou seja, com a introducao do decantador consegue-se

controlar melhor o sistema, pois deixa de ser tao agressivo.

A primeira vista, numa andlise geral, pareciam evidentes as vantagens deste novo sistema. E
na realidade traz vantagens, mas nao tao avolumadas como se esperava. O motivo, muito
provavelmente, deve-se a complexidade da mistura que esta repleta de azedtropos entre as
espécies, sendo imprevisivel o seu comportamento. Entao, o que se pode afirmar é que nao se
deve limitar ao 6bvio ou ao previsto lidando com este sistema, é preciso experimentar. Sugere-
se, portanto, a realizacdo de uma instalacao piloto no futuro usando como referéncia os
resultados obtidos no presente trabalho. Sé assim, fazendo uma reconciliacao de dados, se pode
validar o modelo que foi desenvolvido e altera-lo, se necessario. Nao se descarta que os
resultados reais até sejam melhores que os obtidos neste estudo, o que nao surpreenderia dada

a mistura em causa.

A penultima etapa correspondeu ao dimensionamento do decantador. Decidiu usar-se como
referéncia um decantador semelhante ja existente na instalacao, sendo que para tal teve que
se comprovar, com sucesso, que as suas dimensoes permitem um tempo de passagem necessario
para separar as duas fases da mistura em questao. De seguida, percebeu-se que, devido a
proximidade das massas volumicas das fases, ndao se poderia controlar hidraulicamente a
interface, tal como o decantador de referéncia. Entao, decidiu-se que se deveria controlar
diretamente a altura da interface e, consequentemente, fazer umas alteracoes na configuracao

interna do novo decantador.

Finalmente, fez-se uma analise econdmica a 10 anos do projeto. Com uma TIR de 60 % e um

VAL de 510 656 € conclui-se que é rentavel. O tempo de retorno do investimento é de 2 anos.
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6 Avaliacao do trabalho realizado

6.1 Objetivos Realizados

Os objetivos propostos foram: realizacao de um modelo em ASPEN da coluna de destilacao D1A
e de um novo decantador, integracao e avaliacao de desempenho do sistema D1A + Decantador
e dimensionamento do novo decantador. Todos eles foram cumpridos com sucesso, embora se
deixem cinco pontos reconciliados por testar no novo sistema, devido ao curto periodo de
realizacao deste trabalho. Contudo, esses pontos estao em anexo e quem continuar este projeto

no futuro podera testa-los.

6.2 Outros Trabalhos Realizados

A reconciliacao de dados industriais e a analise econdmica nao estavam previstas no plano de

trabalho inicial, mas optou-se por fazé-las por aumentarem o valor do presente projeto.

6.3 Limitacdes e Trabalho Futuro

E importante a realizacdo de um projeto piloto do sistema novo. Com os resultados obtidos no
presente trabalho pode comparar-se ao obtido no piloto fazendo uma reconciliacao de dados e
afinar o modelo desenvolvido em ASPEN. No caso da D1A atual é importante, apesar de ser algo
dificil, realizar mais testes industriais para perceber até que ponto o modelo desenvolvido em
ASPEN para a coluna é realmente fiel a realidade, isto €, se responde com rigor a alteracdes
das condicdes normais de operacao. Uma sugestao a testar seria adicionar BZ ao decantador
novo, pois dissolve totalmente os organicos e é praticamente imiscivel com a agua. O objetivo
€ remover ainda mais agua na corrente aquosa (FAQ) proveniente do decantador. O BZ é o
componente mais volatil da mistura, logo essa corrente a acrescentar no decantador nao teria

impacto na pureza de ANL na base da coluna D1A pois vai sair todo no topo da mesma.

6.4 Apreciacéao Final

Para quem sempre teve interesse pela indUstria quimica este projeto permitiu agucar ainda
mais o gosto pela area. Abordei esta dissertacao como um desafio, pois sabia que escolhendo
um tema tao técnico e especifico como este, o trabalho iria ser deveras exigente. Percebi que,
apesar de a primeira vista nao parecer, na indlstria o que entra também é igual ao que sai,
como tanto se prega a nivel académico. Pude ver com os meus proprios olhos as equacoes
matematicas a traduzir o que se passa na realidade e isso deu-me uma sensacao de realizacao
pessoal muito grande. Foi, indubitavelmente, uma experiéncia extremamente enriquecedora

que me ensinou muito e me ajudara, certamente, na construcao do meu futuro.
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Cluster do Complexo Quimico de
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Anexo 2 Reconciliacao de dados para os pontos

Reconc_2 a Reconc_6

Tabela A2.1 - Reconc_2.

Caudal FEED (kg/h) Caudal TOPO (kg/h) Caudal BASE (kg/h)
25900 2696 23204
|
Ybmassa Componentes “leves” ANL Componentes “pesados” Acua
FEED 0,03 0,65 0,71 0,26 93,04 | 0,004 | 0,0002 | 0,002 0,11 0,10 5,09
TOPO 0,29 6,25 6,83 0,52 37,39 | 0,000 | 0,0000 | 0,000 | 0,000 | 0,000 | 48,73
BASE 0,000 0,02 52x10° | 0,03 99,31 0,004 | 0,0002 | 0,002 0,47 0,11 0,06
McHONA,consumida (K&/h) 46,2

Tabela A2.2 - Reconc_3.

Caudal FEED (kg/h) Caudal TOPO (kg/h) Caudal BASE (kg/h)
26020 2855 23166
|
Ybmassa Componentes “leves” ANL Componentes “pesados” Acua
FEED 0,03 0,64 0,71 0,23 92,90 | 0,004 | 871x10> | 0,002 0,11 0,09 5,27
TOPO 0,29 5,80 6,45 0,50 39,33 | 0,000 | 0,0000 | 0,000 | 0,000 | 0,000 | 47,63
BASE 0,000 | 0,001 | 0,0001 0,03 99,33 | 0,004 | 9,1x10> | 0,002 0,44 0,11 0,09
Meponaconsumida (K8/h) 40,6

Tabela A2.3 - Reconc_4.

Caudal FEED (kg/h) Caudal TOPO (kg/h) Caudal BASE (kg/h)
26197 2674 23523
- ________________________________________________________________|
% massa Componentes “leves” ANL Componentes “pesados” Acua
FEED 0,03 0,60 0,64 0,25 92,89 0,004 | 5,2x10% | 0,002 0,10 0,10 5,38
TOPO 0,30 5,83 6,28 0,49 35,13 0,000 | 0,0000 | 0,000 0,000 0,000 51,97
BASE 0,000 0,003 | 0,0002 0,03 99,27 0,004 | 5,7x10% | 0,002 0,46 0,112 0,12
mCHONA,consumida (kg/h) 45)92

Reconciliagdo de dados para os pontos Reconc_2 a Reconc_6 52



Estudo do Impacto da Alteracdo da Composicdo de Refluxo em Colunas de Destilacdo

Tabela A2.4 - Reconc_5.

Caudal FEED (kg/h) Caudal TOPO (kg/h) Caudal BASE (kg/h)
24895 2471 22425
|
% massa Componentes “leves” ANL Componentes “pesados” Acua
FEED 0,03 0,80 0,83 0,26 92,36 | 0,004 | 5,3x10> | 0,002 0,07 0,12 5,52
TOPO 0,30 7,99 8,39 0,66 27,44 | 0,000 | 0,0000 | 0,000 | 0,000 | 0,000 | 55,22
BASE 0,000 | 0,004 | 0,0001 | 0,003 | 99,31 0,003 | 5,9x10> | 0,003 0,46 0,14 0,08
McHoNA,consumida (K8/h) 47,40
Tabela A2.5 - Reconc_é.
Caudal FEED (kg/h) Caudal TOPO (kg/h) Caudal BASE (kg/h)
24677 2267 22410
|
% massa Componentes “leves” ANL Componentes “pesados” Acua
FEED 0,02 0,67 0,69 0,26 92,80 | 0,003 | 4,2x10> | 0,003 0,04 0,12 5,38
TOPO 0,25 7,21 7,50 0,66 26,32 | 0,000 | 0,0000 | 0,000 | 0,000 | 0,000 | 58,06
BASE 0,000 | 0,003 | 9,4x10> | 0,002 | 99,31 0,003 | 4,7x10¢ | 0,003 0,45 0,13 0,09
Mcrona,consumiaa (K8/h) 48,58
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Anexo 3 Modelo termodinamico UNIFAC

Segundo o modelo UNIFAC (Functional-group Activity Coefficient) (Fredenslund et al., 1977), o
coeficiente de atividade (y;) calcula-se pela soma da combinacao de um coeficiente de
atividade combinatorial (yf°™?) com um coeficiente de atividade residual (y/¢%), através da

seguinte equacao:
Iny; = Inyfomb + Inyles (Eq. A3.1)

Em que Iny{°™ se define por:

i 0; i
Inyfomb = ln% +§qi ne. + 1l - %Zj x;l; (Eq. A3.2)
Xiq;
=y Eq. A3.
0; S (Eq. A3.3)
XiT§
iy Eq. A3.4
Pi Xjx;rj (Eq )
G = Yi 91 Q (EqQ. A3.5)
1 = Y kR (Eq. A3.6)
L= —q)s— (= 1) (Eq. A3.7)

Em que 6; € a fracao de area ocupada, ¢; a fracdao de volume ocupada, q; € um parametro de
area do componente i, r; é um parametro de volume do componente i, 9. é o nimero de
subgrupos do tipo k numa molécula da espécie i, R, é o volume relativo do subgrupo k e Q; a
area superficial relativa do subgrupo k. O parametro z define-se como o numero de

coordenacao e tipicamente toma o valor de 10.

Finalmente, Iny;® define-se por:

Om¥rm
Iny;® = Qy [1 — In(X O W) — me] (Eq. A3.8)
O = g (Eq. A3.9)
W,y = exp (—221) (Eq. A3.10)

Em que 0,, € a fracdo de area superficial do grupo m, X,, é a fracao molar do grupo m na
mistura, ¥,,,, € parametro de interacao de grupo. Os parametros a,,, sao tabelados em termos
de interac6es entre grupos principais, assim como os valores Q, e R,. Podem ser consultados
em (Fredenslund et al., 1977). Finalmente, a Figura A5.1 sintetiza o significado dos parametros

utilizados no método.
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Figura A3.1 - Sintese do significado dos pard@metros do método.

Group | Molecular
Variable | Varnable

volume K T
surface

area Q 9
activity I

coefficient ¥
surtace

fraction © 0
energy v o
variable v v
energy . a.
parameter v v
mole .

fraction X x

Modelo termodindmico UNIFAC
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Anexo 4 Dados experimentais de equilibrio
para o sistema AGUA / ANILINA

TaABLE III. ConNsSTANT-PRESSURE EQUILIBRIUM OVER THE
ANILINE PHASE AT 745 MM. PRESSURE

Run —— Mole 9, Water
No. B.P,°C. Liquid Vapor (2 samples)
1 98.5 2 phases 96.5 96.5
2 101 24.7 94.6 94 .8
3 105 20.0 94 .5 94 .3
4 109 .8 15.3 92.5 92.4
3 115.8 11.7 88 .4 89.3
6 121 9.3 835.5 86.2
7 126 7.6 81.4 81.6
8 131 5.9 77.3 75.9
9 140 4.25 69 .3 70.8
10 152 2.50 4.1 60.5
11 160 1.70 48.0 48 7
12 168 1.05 34.2 34.1
13¢ 99.2 2 phases 97.0 97.0
14¢ 110 15.3 93.6 93 .6
152 124 8.1 85.0 85.0

@ Determinations by Rosanoff apparatus.

-—
—=

Figura A4.1 - Dados de equilibrio Agua/ANL segundo (Griswold et al., 1940).

A Figura A4.2 apresenta a curva prevista pelo método UNIFAC em comparacao com os pontos

experimentais da Tabela A4.1 (representados pelas “bolas” a preto).

P =745 torr

95
0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9 1

Agua (fragdo molar)

Figura A4.2 - Comparacdo entre a curva prevista pelo UNIFAC e os dados experimentais para

o sistema ANL/Agua.
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O azedtropo da-se, a pressao de 745 torr, a uma temperatura de 98,5 °C e uma fracao molar
de agua de 0,958.

15. Equilibrium data for water-aniline system at 760 mm Hg abs:

Mole fraction water

Temp °C Liquid Vapour
184 0 0
170 0.01 0.31
160 0.02 0.485
150 0.03 0.63
140 0.045 0.74
130 0.07 0.82
120 0.10 0.88
110 0.155 0.92
105 0.20 0.94
100 0.30 0.96
99 0.35-0.95 0.964
0.985 0.9641
0.9896 0.9642
0.9941 0.9735
0.9975 0.9878
0.9988 0.9932

Figura A4.3 - Dados de equilibrio Agua/ANL segundo (Sinnott, 2005).

A comparacao da curva prevista pelo modelo UNIFAC com os dados experimentais da Figura

A4.3 encontra-se na Figura 14.
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Anexo 5

Propriedades fisicas dos componentes

Tabela A5.1 - Propriedades fisicas dos componentes retirados de (Daubert e Danner, 1992).

Agua
MNB
BZ
ANL
CHA
DICHA
CHONA
CHOL
TLD

CHENO
@

CHANIL
@

Notas:

M
(g/mol)

18,015
123,111
78,114
93,128
99,176
181,321
98,145
100,161
107,155

173,258

175,270

Tep!")
(K)
373,15
483,95
353,24
457,60
407,65
529,00
428,90
434,00
473,49

543,15

552,15

Trus
(K)
273,16
278,91
278,68
267,13
255,45
273,05
242,00
296,60

256,80

(1) A pressdo atmosférica (1 atm).

(2) As suas propriedades foram estimadas recorrendo ao ASPEN.

Nomenclatura:

M - Peso molecular

Ve

(m3/kmol)

0,056
0,349
0,259
0,270
0,360
0,619
0,311
0,322
0,348

0,670

0,568

Pc
(bar)

220
44,0
49,0
53,1
42,0
25,2
38,5
37,5
47,0

26,9

30,2

Teb, Trus - Temperatura de ebulicao e de fusao, respetivamente

Ve, Pc, Tc- Volume, pressao e temperatura criticas, respetivamente

Vot - Volume molar de liquido

Fator comp. - Fator de compressibilidade

T
(K)
647,1
719,0
562,2
699,0
615,0
737,0
629,2
625,2
716,5

859,2

809,9

Vma

(m3/kmol)
0,018
0,103
0,089
0,092
0,115
0,199
0,104
0,104
0,128

0,248

0,201

Fator

comp.
0,229
0,257
0,271
0,247
0,296
0,255
0,229
0,232
0,274

0,252

0,254

Fator

acéntrico
0,345
0,448
0,211
0,404
0,360
0,513
0,450
0,514
0,384

0,445

0,505

Propriedades fisicas dos componentes
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Anexo 6 Calculo da poténcia calorifica

fornecida ao reebulidor

O calor por unidade de tempo ou poténcia calorifica (Qr,¢q;) fornecido ao reebulidor da D1A é

dado pela soma da poténcia calorifica do vapor (Q,qp.) COM a resultante da integracao com a
D4B (Qintegracio)-

Qrotal = Quapor t Qintegracio (Eq. A6.1)

O caudal massico de vapor () € medido continuamente. Esse vapor é saturado de média
pressao (24 bar), l0go Q40 € dado por:

Quapor = Avapor X Myapor (Eq. A6.2)
Nestas condicdes o calor latente do vapor (Ayap0r) € igual a 1840 kJ/kg.

O calculo do Qintegracao € idéntico ao Qpgpor:

Qintegragio = Aant X Tny, (Eq. A6.3)

O A4yn. ou entalpia de vaporizacao da ANL (Ahy) € dada por (Kayode Coker, 2010):
n
Aany = Dby = A(1- T/TC) (Eq. A6.4)

Na Tabela Aé6.1, retirada da mesma fonte, encontram-se os valores dos parametros A, T, € n

para a ANL.
Tabela Aé6.1 - Par@metros para cdlculo do calor latente da ANL.

No. Formula Substance A T, n T ain T s Ty AH at Ty
19 [CgH;N Aniline 72.038 699.00 0.459 267.13 | 699.00 | 457.60 44.22

AH , — enthalpy of vaporization. kJ/mol

A. T.. and n - regression coefficients of chemical compound

T — temperature, K

T in — Mminimum temperature, K

T ax — Maximum temperature, K

Ty - boiling temperature, K

Calculo da poténcia calorifica fornecida ao reebulidor 59
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Anexo 7 Comparacao reconciliacao/simulacao

para os pontos Reconc_2 a Reconc_6

Tabela A7.1 - Reconc_2

Input Treep (°C) Preep (torr) Proro (torr) = APcoL (mbar) = Caudal TOPO Qreeb (kW)
(kg/h)
Reconc_2 112 259 235 50 2696 2625

Reconciliacao Simulacao (ASPEN) Erro Absoluto

Recuperacao TOPO/BASE TOPO/BASE TOPO/BASE
C1 1,000/0,000 1,000/0,000 0,000/0,000

C2 0,997/0,003 1,000/0,000 0,003/0,003

C2 1,000/0,000 1,000/0,000 0,000/0,000
CHONA 0,206/0,114 0,215/0,082 0,009/0,032
ANL 0,042/0,956 0,041/0,959 0,001/0,003

C3 0,000/1,000 0,000/1,000 0,000/0,000

c4 0,000/1,000 0,000/1,000 0,000/0,000
DICHA 0,000/1,000 0,014/0,986 0,014/0,014
CHENO 0,000/3,961 0,000/4,046 0,000/0,085

C5 0,000/1,000 0,000/1,000 0,000/0,000
AGUA 0,996/0,011 1,000/0,000 0,011/0,004

Medidos Simulacao (ASPEN) Erro Absoluto
Troro (°C) Tease (°C) Troro (°C) Tease (°C) Tropo (°C) / Tease (°C)
92,0 161,0 99,0 168,0 7,0/ 4,3

Comparacado reconciliagdo/simulacao para os pontos Reconc_2 a Reconc_6 61
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Input Treep (°C)

Reconc_3 112

Recuperacao
C1
C2
C3
CHONA
ANL
c4
C5
DICHA
CHENO
cé
AGUA
Medidos
Troro (°C) Tease (°C)

89,0 163,1

Preep (torr)

Tabela A7.2 - Reconc_3

262

Reconciliacao
TOPO/BASE
1,000/0,000
0,998/0,002
1,000/0,000
0,236/0,097
0,046/0,952
0,000/1,000
0,000/1,000
0,000/1,000
0,000/3,466
0,000/1,000

0,991/0,015

Propo (torr)

237

APcoL (mbar) = Ca

49

Simulacao (ASPEN)
TOPO/BASE
1,000/0,000
1,000/0,000
1,000/0,000
0,237/0,082
0,046/0,954
0,000/1,000
0,000/1,000
0,026/0,974
0,000/3,532
0,000/1,000

1,000/0,000

Simulacdo (ASPEN)

Troro (°C)

94,9

Tease (°C)

165,8

udal TOPO Qreeb (kW)
(kg/h)
2855 2650

Erro Absoluto
TOPO/BASE
0,000/0,000
0,002/0,003
0,000/0,000
0,001/0,032
0,000/0,002
0,000/0,000
0,000/0,000
0,026/0,026
0,000/0,066
0,000/0,000

0,009/0,015

Erro Absoluto
Tropo (°C) / Tease (°C)

5,972,7

Comparacado reconciliagdo/simulacao para os pontos Reconc_2 a Reconc_6
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Input Treep (°C)

Reconc_4 108

Recuperacao
C1
C2
C3
CHONA
ANL
c4
C5
DICHA
CHENO
cé
AGUA
Medidos
Troro (°C) Tease (°C)

93,4 161,9

Preep (torr)

Tabela A7.3 - Reconc_4

241

Reconciliacao
TOPO/BASE
1,000/0,000
0,996/0,004
1,000/0,000
0,202/0,094
0,039/0,960
0,000/1,000
0,000/1,000
0,000/1,000
0,000/4,039
0,000/1,000

0,985/0,021

Propo (torr)

219

APcoL (mbar) = Ca

46

Simulacao (ASPEN)
TOPO/BASE
1,000/0,000
1,000/0,000
1,000/0,000
0,219/0,075
0,037/0,963
0,000/1,000
0,000/1,000
0,018/0,982
0,000/4,039
0,000/1,000

1,000/0,000

Simulacdo (ASPEN)

Troro (°C)

94,8

Tease (°C)

163,5

udal TOPO Qreeb (kW)
(kg/h)
2674 2677

Erro Absoluto
TOPO/BASE
0,000/0,000
0,004/0,004
0,000/0,000
0,017/0,019
0,002/0,003
0,000/0,000
0,000/0,000
0,018/0,018
0,000/0,016
0,000/0,000

0,015/0,021

Erro Absoluto
Tropo (°C) / Tease (°C)

1,4/1,6

Comparacado reconciliagdo/simulacao para os pontos Reconc_2 a Reconc_6
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Input Treep (°C)

Reconc_5 113

Recuperacao
C1
C2
C3
CHONA
ANL
c4
C5
DICHA
CHENO
cé
AGUA
Medidos
Troro (°C) Tease (°C)

86,9 170,4

Preep (torr)

Tabela A7.4 - Reconc_5

332

Reconciliacao
TOPO/BASE
1,000/0,000
0,996/0,004
1,000/0,000
0,253/0,009
0,029/0,969
0,000/1,000
0,000/1,000
0,000/1,000
0,000/5,515
0,000/1,000

0,993/0,014

Propo (torr)

294

APcoL (mbar) = Ca

53

Simulacao (ASPEN)
TOPO/BASE
1,000/0,000
1,000/0,000
1,000/0,000
0,261/0,004
0,029/0,971
0,000/1,000
0,000/1,000
0,018/0,982
0,000/5,470
0,000/1,000

1,000/0,000

Simulacdo (ASPEN)

Troro (°C)

92,8

Tease (°C)

173,1

udal TOPO Qreeb (kW)
(kg/h)
2471 3482

Erro Absoluto
TOPO/BASE
0,000/0,000
0,004/0,004
0,000/0,000
0,007/0,005
0,000/0,002
0,000/0,000
0,000/0,000
0,018/0,018
0,000/0,045
0,000/0,000

0,007/0,014

Erro Absoluto
Tropo (°C) / Tease (°C)

5,972,7

Comparacado reconciliagdo/simulacao para os pontos Reconc_2 a Reconc_6
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Input Treep (°C)

Reconc_6 116

Recuperacao
C1
C2
C3
CHONA
ANL
c4
C5
DICHA
CHENO
cé
AGUA
Medidos
Troro (°C) Tease (°C)

93,0 170,3

Preep (torr)

Tabela A7.5 - Reconc_6

342

Reconciliacao
TOPO/BASE
1,000/0,000
0,995/0,005
1,000/0,000
0,235/0,008
0,026/0,972
0,000/1,000
0,000/1,000
0,000/1,000
0,000/6,420
0,000/1,000

0,992/0,015

Propo (torr)

307

APcoL (mbar) = Ca

52

Simulacao (ASPEN)
TOPO/BASE
1,000/0,000
1,000/0,000
1,000/0,000
0,238/0,010
0,025/0,975
0,000/1,000
0,000/1,000
0,017/0,983
0,000/6,390
0,000/1,000

1,000/0,000

Simulacdo (ASPEN)

Troro (°C)

94,6

Tease (°C)

174,2

udal TOPO Qreeb (kW)
(kg/h)
2267 3584

Erro Absoluto
TOPO/BASE
0,000/0,000
0,005/0,005
0,000/0,000
0,003/0,002
0,001/0,003
0,000/0,000
0,000/0,000
0,017/0,017
0,000/0,030
0,000/0,000

0,008/0,015

Erro Absoluto
Tropo (°C) / Tease (°C)

1,6 /3,9

Comparacado reconciliagdo/simulacao para os pontos Reconc_2 a Reconc_6
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Anexo 8 Capturas de ecra representativas da

simulacao da D1A (Reconc_1)

Conjunto de figuras elucidativas que acompanha o procedimento descrito na Seccao 3.2.1.:

Figura A8.1 - Coluna D1A.

Main Flowsheet D1A Specifications -« | +

@ Configuration l & Streams | & Pressure | & Condenser | & Reboiler | @ 3-Phase I Comments ‘
-Setup options
Calculation type -
MNumber of stages oL 3 ‘ Stage Wizard I
Condenser Total -
Reboiler Kettle -
Valid phases Vapor-Liquid-Liquid -
Convergence Standard -
-Operating specifications
Distillate rate ¥ Mass A kg/hr A
Reboiler duty v kW -
Free water reflux ratio 0
Design and specify column internals

Figura A8.2 - Seccdo D1A<Specifications<Configuration.

Main Flowsheet D1A Specifications « | +
| @ Configuration | @ Streams |QPlessure I & Condenser | & Reboiler | @ 3-Phase IComments 1

-Feed streams

MName Stage Convention

» |FEED .. On-Stage

-Product streams

Name Stage Phase Basis Flow Units Flow Ratio Feed Specs
» TOPO Liquid Mole kmal/hr
BASE I Liquid Mole kmol/hr

Figura A8.3 - Input do andar de entrada da alimentacéo.

Capturas de ecra representativas da simulacdo da D1A (Reconc_1) 66
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Main Flowsheet - ' D1A Specifications - | +
I @ Configuration | & Streams | & Pressure | & Condenser I & Reboiler I & 3-Phase | Com

View -

-Top stage / Condenser pressure

Stage 1/ Condenser pressure o tomr h

~Stage 2 pressure (optional)

@) Stage 2 pressure torr A

() Condenser pressure drop torr

~Pressure drop for rest of column (optional)

() Stage pressure drop torr

@ Column pressure drop * mbar h

Figura A8.4 - Especificacdo da pressdo de operacdo e queda de pressao.

Main Flowsheet LI'ZEHASpe«:iﬁt:zlinlls x |+

|QConfiguration |05treams | @ Pressure |0Condenser | @ Reboiler | @ 3-Phase I—C

~Stages to be tested for two liquid phases

Starting Ending
stage stage

~Key components to identify 2nd liquid phase

Available components Key components
BENZENE WATER
CHA
CHOL
CHONA
ANILINE

ey
DICHA CJ
CHANIL
CHENO =

MNB
0-TOL-01

Figura A8.5 - Andares a serem testados para verificar a eventual presenca de uma 29 fase

liquida.
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/D1A Column Internals INT-1 - | +

[ @ Sections ‘
| AddNew || uiosecion || Duplicate | | Import Template | | BxportTemplate | | View Intemals Summary
Name  Stat End Mode Internal  Tray/Packing  Tray Details Packing Details Tray Spacing/Section Diameter
Stage Stage Type Type Packed Height
Numberof | Vendor  Material  Dimension
Passes
E] Rating ~ Packe STANDARD meter

(@ Don't update pressure drop.

() Update pressure drop from top stage

() Update pressure drop frem bottem stage

Include static vapor head in pressure drop calculations

[] Calculate pressure drop across sump

~Sump

Diameter 1,63436| | meter
© Liquid residence time 0,0166667 | hr
O Liquid level meter

Figura A8.6 - Colocacao do enchimento em D1A<Column Internals.

W Analysis “Main Flowsheet - R-1 (REAC-DIST) | +
I g Flowsheet
b [ Streams @ Stoichiometry l Kinetic | Equilibrium | @ Conversion | Salt | Subroutine | Comments
4 g Blocks
b g Bl New Edit
I; ke EZ Rxn Mao. Reaction type  Stoichiometry Delete
. Egnm > CONV CHONA + ANILINE --» CHENO + WATER X
b [ D4A
b g D4B
Utiliti
4 il |o?=.s Reaction No. a1 Reactiontype  Conversion
4 [% Reactions
|C&R-1 | -Reactants ~Products
» g Convergence Component Coefficient Exponent Component Coefficient Exponent

> [ Flowsheeting Options

» L@ Model Analysis Tools

» [[g EO Cenfiguration

> [ Results Surmary

> [ Dynamic Configuration

CHONA -1 CHENO
ANILINE =L WATER

T o
s Properties

Figura A8.7 - Definicdo dos reagentes e produtos da reacdo R-1 em Reactions<R-1.

L Analysis *Main Flowsheet -~ 'R-1 (REAC-DIST) | +
I @ Flowsheet
b [g Streams @ Stoichiometry | Kinetic | Equilibrium I @ Conversion | Salt  Subroutine | Comments
4 [2g Blocks
b B B Reactions occur in series
{} e EE 1) CHOMA + AMILINE --> CHEMNO + WATER -
[» 0
» CgDlA ~Conversion expression
I Cg DaA Conv=A+B/T+ CIn(T)+ DT, Tin (K
» CoDéB K t  CHONA
[ Utilities e
4 |.F Reactions
% R-1 A B: 0 G o I 0
I [g Convergence
I [ Flowsheeting Options
I L@ Model Analysis Tools {

Figura A8.8 - Definicdo do key component e da convers@o por andar.
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g T e

b g Streams
4 | g Blocks
b g Bl
b g B2
| @ D
4 [y DA
4 | g Specifications
@ Setup
(@] Specification Su
I g Design Specifica
b g Vary
@ Efficiencies
@ Properties
@] Reactions
@ Block Options
(@] User Subroutine
I [g Configuration

Main Flowsheet - 'D1A Specifications - Reactions = | +

@ Specifications |HDIdups |ResidenceTimes |Ccmversicm |

-Reaction names

Starting Ending Reaction ID Reaction user Chemistry ID
stage stage

Figura A8.9 - Definicdo dos andares em que ocorre a reacé@o R-1

L Analysis
I [@ Flowsheet
b 7 Streams
4 [[7 Blocks
I 3L B1
i C@ B2
I L@D
4 [E=D1A
4 [ Specifications
@ Setup
[@] Specification Su

I g Design Specifica| |

I g Vary
(@] Efficiencies
@ Properties
@ Reactions
[@] Block Options
==.. . ..

(D1A<Specifications<Reactions).

Main Flowsheet - 'D1A Specifications - Efficiencies « | +

@ Options | @Vapor-Liquid | Vapor-1st Liquid | Vapor-2nd Liquid
P P | P |

-Component efficiency

Vaporization

Stage
CHONA - -

Figura A8.10 - Definicao da eficiéncia de vapor para o componente CHONA

(D1A<Specifications<Efficiencies).

Capturas de ecra representativas da simulacdo da D1A (Reconc_1)
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Anexo 9 Capturas de ecra representativas da

simulacao do decantador

DECANTER

Figura A9.1 - Decantador.

FEED (MATERIAL) ~ | Main Flowsheet DECANTER (Decanter) +

I @ Mixed |C\ Solid | NC Solid | Flash Options | EOQ Options | Costing | Comments

| Specifications v ) Compone
Flash Type Temperature ~ Pressure ~ [ Composition v Particle Si
Mass-F v

-State variables assTrrac

Temperature 235 C h Component Value

Pressure 101325 Pa - ANILINE

Vapor fraction

Total flow basi

otal flow basis Mass v BENZENE

Total flow rate kg/h A

9t CHOL '
Solvent
CHA

-Reference Temperature

Volume flow reference temperature

I

Compenent concentration reference temperature

© Total

Figura A9.2 - Especificacbes da corrente FEED.

FEED (MATERIAL) Main Flowsheet DECANTER (Decanter) < |+

[ @ Specifications | @ Calculation Options | @ Efficiency | Entrainment | Utility | Comments |

-Decanter specifications

Pressure 101325 Pa M
@ Temperature 235 C v
) Duty keal/hr

-Key components to identify 2nd liquid phase

Available components Key components
ANILINE ——— | WATER
BENZENE BN
CHOL
CHA I I
CHONA -

-Key component threshold for 2nd liquid phase

Component mole fraction 05

Figura A9.3 - Especificacbes do decantador.
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|05pecifications @ Calculation Options | @Efficiency | Entrainment | Utility

- Convergence parameters

Maxirnurmn iterations 30 3

Error tolerance 0.0001
-Determine phase split by ——— - Calculate liquid-liquid coefficients from -
@ Equating component @ Property method

fugacities of two liquids ) KLL correlation

) Minimizing Gibbs free ) User KLL subroutine
energy of system

-Valid phases
Liquid-Liquid -
Figura A9.4 - Opcdes de calculo.
Pure Components - DNLDIP-1 - | +

IQInput iCumments ‘

Parameter DNLDIP Hep | Dataset 1

~Temperature-dependent correlation parameters

Components WATER ANILINE BENZENE CHA CHONA CHOL
Temperature units K K K K K K
Property units kmol/cum kmol/cum kmol/cum kmol/cum kmol/cum kmol/cum

5.459 1,0401 1,0312 0,70886 0,87406 0,72128
2 0,30542 0,28056 0,2677 0,25517 0,27183 0,2434
3 647,13 699 562,16 615 629,15 625,15
4 0,081 0,2928 0,2818 0,2707 027167 0,2857
5
6 273,16 267 278,68 255 262 296,6
7 333,15 699 562,16 615 629 625
8
9
10
n
12

Figura A9.5 - Input da correlacdo de massa volumica dos componentes puros em

Properties<Pure Components, retirada de (Daubert e Danner, 1992).

Capturas representativas da simulagdo do decantador 71



Estudo do Impacto da Alteracdo da Composicdo de Refluxo em Colunas de Destilagdo

__Selected Methods - UNIQUAC -« | +

I @ Routes |QModeIs ICDmments |

Base property method -
-Routes
Property filter All ~ Property type Major property hd
Property Route ID ‘m
PHIVMX PHIVMX00 &]
PHILMX PHILMXE8 Edit
HVMX HVMX00 View
HLMX HLMX88 L}
GVMX00
GLMX88
SVMX SVMX00
SLMX SLMX88 B
VVMX00
VLMX VLMAQUAD
MUWVMX MuvMxol
MULMX MUuLMX01
KVMX KvMxo1
KLMX Kimxo1
DVMX DVMX01
DLMX DLMX02
SIGLMX SIGLMX01

Figura A9.6 - Alteracdo imprescindivel, no modelo UNIQUAC, da forma de cdlculo da massa

volumica da mistura. (Mudanca para “VLMAQUAD”, no print a azul bold).

FEED (MATERIAL) | Main Flowsheet 'DECANTER (Decanter) | +
| @ Specifications | @ Calculation Options | & Efficiency }Entrainment | Utility | Comments

-Separation efficiency for each component

Component Efficiency
» | ANILINE 1.45
WATER 1.05
BENZENE
CHOL 2
CHA 0.75
CHOMNA

Figura A9.7 - Eficiéncias definidas.
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Anexo 10 Calculo da massa volumica da mistura

A mistura é constituida por 6 componentes (i = 6): BZ, CHA, CHOL, CHONA, ANL e AGUA. A
massa volumica da mistura (p,,is:) define-se como o quociente entre a massa da mistura (m,;;)

e o volume (V):

Prmise = 2t (Eq. A10.1)
Mynise = Mpz + Meyga + Mepor + Mepona T Many + Micua (Eq. A10.2)
V = VBZ + VCHA + VCHOL + VCHONA + VANL + VAGUA (Eq A103)
Entao:
_ MpztMcHATMCHOLTMCHONATMANLT MGy a
Pmist = - (Eq. A10.4)
Vez+tVcuatVenortVerHonatVanrLtVigua
A fracao massica do componente i define-se por:
x; = (Eq. A10.5)
Mmist
Em que m; corresponde a massa do componente i.
E o volume do componente i pode ser dado por:
V, = =t = Jlmist (Eq. A10.6)
pi pi
Em que corresponde a massa volumica do componente i.
A equacao da massa volumica da mistura fica:
_ Mmi t(*Bz+XcHA+XcHOL+XcHONAYXANLF ¥iGua)
Pmist =~ A (Eq. A10.7)
. BZ_.erHA_.erHOL_.erHONA_.rxANL_.r AGUA
m‘“(ﬁsz PCHA PCHOL PCHONA PANL pAGUA>
Sabendo que Y2_; x; = 1, entao a expressao final sera:
1
(Eq. A10.8)

Pmist = *BZ XCHA  *CHOL , *CHONA | *ANL | *AGua
PBZ PCHA PCHOL PCHONA PANL Pigua

As x; sao conhecidas para as 3 amostras. Para as p; utilizou-se a seguinte correlacao (Daubert
e Danner, 1992):

(Eq. A10.9)

Em que A, B, C e D sdao parametros especificos para cada componente que podem ser
consultados na mesma fonte. p; vem em kmol/m?e a temperatura T em K. A expressao pps:
foi utilizada para calculo da massa volumica da fase organica e aquosa, para cada uma das 3

amostras realizadas e foi também inserida como informacao de entrada no simulador ASPEN.
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Anexo 11 Modelo termodinamico UNIQUAC

O modelo termodinamico UNIQUAC (UNIversal QUAsiChemical) foi proposto por Abrams e
Prausnitz em 1975 (Anderson & Prausnitz, 1978). Alias o UNIFAC, descrito no Anexo 3, deriva
do UNIQUAC. O coeficiente de atividade (y;) calcula-se pela soma da combinacdo de um
coeficiente de atividade combinatorial (yf°™?) com um coeficiente de atividade residual (y7¢°),

através da seguinte equacao:

Iny; = Iny{™ + Iny[® (Eq. A11.1)
Em que
Ji Ji
lnyicomb=1—]i+ln]i—§qi(1—L—i+lnL—i) (Eq. A11.2)
e
Iny;** = q (1 —Ins; —%;6; %) (Eq. A11.3)
]

z € 0 numero de coordenacao e tipicamente toma o valor de 10. Os restantes parametros

definem-se como:

Tij = €Xp (—(u’;%) (Eq. A11.4)
], = (Eq. A11.5)
YA B
;= L (Eq. A11.6)

Xja;x;
s; = 20,7y (Eq. A11.7)
qixi
= _i%i Eq. A11.8
LoXjajx; (Eq )

7;; € um parametro energetico dependente da temperatura e dos parametros de interacao
binaria tabelados (u; e u;); ; € q; sao os parametros de volume e area superficial de
componente puro, respetivamente (tabelados); J; e L; sdo as fracoes de volume e area,
respetivamente; 6 e s sao parametros do método, dependentes de valores calculados ou

tabelados; x corresponde a fracdo molar; i ao componente i e j a0 componente j.

Em (Anderson & Prausnitz, 1978) podem consultar-se as tabelas referentes aos parametros de

interacao binaria, volume e area para um vasto conjunto de componentes.
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Anexo 12 Comparacao de resultados

Reconciliacao/Simulacao para o Decantador

Tabela A12.1 - Composicées (% mdssicas) da corrente de entrada no decantador no caso da

simulacdo e da mistura homogénea (bem misturada) no caso da reconciliacdo, igual para

ambos.
Mistura
% Restantes componentes % ANL % AGUA
0,24 10,6 7,0 0,43 31,1 50,7

Tabela A12.2 - Resultados (% mdssicas) obtidos apos reconciliagao.
Fase Organica (F.0)
% Restantes componentes % ANL % AGUA
0,44 18,5 12,3 0,68 54,4 13,7
Fase Aquosa (F.A)
% Restantes componentes % ANL % AGUA

0,01 1,5 1,1 0,15 4,8 92,5

Tabela A12.3 - Resultados (% mdssicas) obtidos na simulagao (pelo modelo desenvolvido em
ASPEN).

Fase Organica (F.0)
% Restantes componentes % ANL % AGUA
0,46 18,4 12,4 0,79 54,8 13,2
Fase Aquosa (F.A)
% Restantes componentes % ANL % AGUA

0,002 1,8 1,0 0,03 4,7 92,5
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Tabela A12.4 - Massas da mistura e F.O para a reconciliacao e para a simulagao por analogia

caudal de entrada e de F.O no decantador.
Reconciliacao Simulacao

Mmist (9) Mmpo (8) F (kg/h) Lro (kg/h)

64,25 34,19 2693 1421

Tabela A12.5 - Razdo entre a fase orgdnica e a mistura: no caso da reconciliagcdo

m . . L
corresponde a "' -0 /mmis urq € NG simulagdo por analogia a * 0/ P

Reconciliacao Simulacao

Mmr.o L
/mmistura F'O/F
0,53 0,53

Tabela A12.6 - Comparacdo das massas volumicas das fases obtidas por correlacées,

experimentalmente e na simulacado.
Correlacoes (tedrica) Laboratério (experimental) Simulacao (ASPEN)
Pr.o (kg/m?) Pr.a (kg/m?) Pr.o (kg/m?) Pr.a (kg/m?) Pr.o (kg/m?) Pr.a (kg/m?)

974 993 969 1000 975 995

Comparacéo de resultados Reconciliagdo/Simulacdo para o decantador 76



Estudo da Alteracdo da Composicdo de Refluxo em Colunas de Destilagao

Anexo 13 Caso de estudo: temperatura de

operacado do decantador

Para testar a variacao da massa volumica das fases com a temperatura e perceber até que
ponto existe inversao, testaram-se em ASPEN trés pontos de diferente composicao do destilado
da D1A (correspondentes a informacao de entrada decantador): um na média e outros dois em
pontos extremos de fracdao de ANL, um com muito mais ANL que o normal e outro com muito
menos. Como referido na Seccao 3.2.2, a massa volumica da ANL é a mais elevada, portanto
entrando muita ANL a fase organica vai aumentar de massa volUmica e aproximar-se ou
ultrapassar a da fase aquosa, dependendo da temperatura. Assim sendo fez-se uma base de
dados com as analises da composicao de destilado da D1A durante um certo periodo de tempo
e calculou-se a média das composicdes. A composicao de entrada do ponto reconciliado (ver

Tabela A12.1) é relativamente semelhante a média.
Tabela A13.1 - Ponto médio
Destilado D1A (ponto médio)
% Restantes componentes % ANL % AGUA

0,28 7,61 5,49 0,44 30,7 55,5

Massa volimica da Mistura vs Temperatura
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Figura A13.1 - Massas volumicas das fases vs Temperatura (ponto médio).
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Tabela A13.2 - Ponto com muita ANL
Destilado D1A - Ponto extremo (muita ANL)
% Restantes componentes % ANL % AGUA

0,13 2,97 3,55 0,34 66,1 26,9

Massa volumica da Mistura vs Temperatura
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Figura A13.2 - Massas volumicas das fases vs Temperatura (ponto com muita ANL).
Tabela A13.3 - Ponto com pouca ANL
Destilado D1A - Ponto extremo (pouca ANL)
% Restantes componentes % ANL % AGUA

0,14 8,90 4,26 0,22 17,8 68,6
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Figura A13.3 - Massas volumicas das fases vs Temperatura (ponto com pouca ANL).
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Ora, como seria de esperar, quanto menos ANL tiver o destilado da coluna menor sera a massa
volumica da fase organica e maior a diferenca para a fase aquosa. Analisando o ponto médio,
pode dizer-se que se consegue operar a uma temperatura de 30 °C, por exemplo. E de facto na
maior parte do tempo é verdade, o problema é que de vez em quando, por algum motivo,
aparecem pontos extremos no destilado com muita ANL. Como se pode ver na Figura A13.2, se
o decantador operasse a 30 °C, as fases iriam inverter e isso nunca pode acontecer. Por razées
de seguranca teve que ser escolhida uma temperatura de operacao acima do ponto em que
agua passa a ser mais densa do que a ANL (77 °C) porque a partir dai, independentemente da
quantidade de ANL que venha no destilado, garante-se sempre que a fase organica € menos
densa. Este estudo serve para provar que, por perigo de inversao de fases devido a
imprevisibilidade do processo em certos momentos, nao é recomendavel operar a uma
temperatura abaixo do ponto de viragem das massas volumicas da ANL e da agua. A temperatura
de operacao definida foi de 80 °C.

Massa volumica ANL vs Massa volumica Agua
990
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O O O O O
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T (°0)
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Figura A13.4 - Grdfico da massa volumica de ANL e da dgua em funcdo da temperatura na

zona de viragem.
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Anexo 14 Custos de Investimento

Na Tabela A14.1 apresenta-se a versao detalhada da Tabela 12.

Tabela A14.1 - Custos de investimento.

Custo (€)
Aquecedor 18 000
Decantador 9 000
Arrefecedor 18 000
Bombas 25 000
Medidor de altura da interface 3 600
Interfase 3 600
Valvula F.A 4500
Valvula p/controlo nivel F.O 4500
Caudalimetro de Refluxo 3 600
Piping (tubos + acessorios + valvulas) 18 000
Isolamentos 18 000
Material elétrico (cabos + gavetas) 25 000
Montagem mecanica 25 000
Montagem elétrica e instrumentos 18 000
Imprevistos 7 200
Total 201 000

Custos de Investimento



