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MARTINS JUNIOR, M. C. Controle do processo de destilacdo por mudanca de pressao
com corrente intermediéria. 2023. 42p. Trabalho de Conclusdo de Curso. Engenharia

Quimica. Universidade Federal de Campina Grande. Campina Grande, Paraiba. 2023.

RESUMO

O processo de destilacdo € o principal método de separacdo empregado na industria e devido a
sua larga aplicacdo, bem como sua baixa eficiéncia termodindmica, é alvo de estudo da
academia e industria. A separacdo de misturas azeotrépicas via destilagdo convencional é
impossivel. Isso porque a igualdade de composicdo das fases vapor e liquido impossibilita a
recuperacdo dos componentes com composi¢do maior que a composi¢do do azedtropo. Dentre
0s processos de destilagdo ndo-convencional, sobressai-se 0 processo de destilacdo por
mudanga de pressdo ou PSD que utiliza duas colunas com pressdes de operacdo diferentes a
fim de deslocar o ponto azeotrdpico para viabilizar a separa¢do de misturas com a composi¢ao
e a temperatura azeotrdpica sensiveis a mudanca na pressdo. Essa via de separagdo ainda
proporciona oportunidades de integracdo térmica, como uma corrente intermediaria
comunicando as duas colunas, uma vez que pressoes de operacéo diferentes criam colunas com
perfis de temperatura diferentes, o que reduz o custo de operacdo bem como a demanda
energética do processo. O controle de processos visa & estabilizacdo do sistema através de
malhas de controle que buscam neutralizar variacGes naturais ou provocadas que possam
acontecer. Nesse contexto, esse trabalho objetiva simular o processo de destilagdo por mudanca
de pressdo para separacdo da mistura azeotropica éter diisopropilico/alcool isopropilico, em
regime estaciondrio, além de propor e avaliar uma estrutura de controle para o processo em
regime transiente. Foi possivel verificar que as malhas de controle conseguiram éxito em manter
as variaveis bem proximas aos setpoints.

Palavras-chaves: Mistura azeotrdpica, integracdo térmica, simulacéo, controle de processo.



MARTINS JUNIOR, M. C. Control of the pressure-swing distillation process with an
intermediate connection. 2023. 42p. Graduation. Final Paper. Chemical Engineering. Federal

University of Campina Grande. Campina Grande, Paraiba. 2023.

ABSTRACT

The distillation process is the main separation method used in industry and due to its wide
application as well as its low thermodynamic efficiency; it is the subject of study in academia
and industry. Separation of azeotropic mixtures via conventional distillation is impossible. This
is because the equal composition of the vapor and liquid phases makes it impossible to recover
components with a composition greater than the composition of the azeotrope. Among the non-
conventional distillation processes, the pressure-swing distillation process or PSD stands out,
which uses two columns with different operating pressures in order to shift the azeotropic point
to enable the separation of mixtures that have an azeotropic composition and temperature
sensitive to changes in pressure. This separation route also provides opportunities for heat
integration, through an intermediate connection, communicating the two columns, since
different operating pressures create columns with different temperature profiles, which reduces
the operating cost as well as the energy demand of the process. Process control aims to stabilize
the system through control loops that seek to neutralize natural or induced variations that may
occur. In this context, this work aims to simulate the d pressure-swing distillation process of
the azeotropic mixture diisopropyl ether/isopropyl alcohol in the steady state and to propose
and evaluate a control structure for the process in the transient state. It was possible to verify
that the control loops were successful in keeping the variables very close to the setpoints.

Keywords: Azotropic mixture, heat integration, simulation, process control.
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1. INTRODUCAO

A destilacdo é o processo de separacdo de misturas que ocupa a posi¢do de mais
utilizado e preferido pela industria por mais de um século. Mesmo apresentando eficiéncia
termodinamica inerentemente baixa, colunas de destilacdo sdo bastante empregadas na
separagdo de componentes quimicos. Isso por conta da sua economia em comparagao a outros
métodos que sdo altamente custosos, inflexiveis e pouco confidveis. Nesse contexto, a
relevancia dessa operacdo unitaria para inddstria motiva diversos estudos que visam o0 aumento

da eficiéncia energética do processo de destilacdo (Luyben, 2021).

A destilacdo de misturas azeotrépica € um desafio ainda mais rigoroso no estudo de
separacdo de misturas. 1sso porque essas misturas apresentam a mesma composi¢do nas fases
vapor e liquida dada uma temperatura e pressdo, o que faz com que a mistura se comporte como
uma substancia pura. A existéncia do fendbmeno de azeotropia torna a separacdo por destilacao
convencional impossivel e, portanto, estratégias sdo desenvolvidas para que as separacfes
dessas misturas sejam viabilizadas. No entanto, processos de destilagdo ndo-convencional séo
conhecidos pela sua robustez e demanda ainda mais alta de energia, sendo necessario recorrer

a técnicas de otimizacdo e intensificacdo para tornar a sua aplicacdo viavel (Zhang et al., 2018).

Dentre os métodos de destilacdo de misturas azeotropicas, destaca-se a destilacdo por
mudanca de pressao (PSD). Para que esse método seja aplicado, a composicao e a temperatura
azeotropica devem ser sensiveis a mudanca na pressao de operacdo. Esse método se destaca
devido a ndo necessidade de adicdo de um composto quimico para alterar a volatilidade relativa
da mistura, o que classifica o processo como ambientalmente correto. Para que a separacao
desejada seja alcancada devem ser utilizadas duas colunas operando a pressdes diferentes, o
que pode causar o aumento de energia do processo (Wei et al. 2013; Luyben, 2021).

Embora o arranjo do PSD, a priori, ndo seja energicamente viavel a aplicacao de técnicas
de integracdo térmica, é possivel tornar o processo economicamente atrativo. I1Sso porque a
configuracdo com duas colunas com pressdes diferentes propicia a formacgdo de perfis de
temperatura diferentes em cada coluna. Dessa forma, a integracdo térmica entre uma coluna
com pressao e temperatura maiores com outra coluna com pressdo e temperatura menores, reduz

0 consumo de energia global do processo (Zhang et al., 2018).

Processos industriais tendem a apresentar variacdes a medida do tempo, tem detrimento
de distarbios naturais ou perturbacfes causadas propositalmente. Esse comportamento €
minimizado com o auxilio de malhas de controle que tem como objetivo manter o processo

estavel em funcdo da seguranca, qualidade e lucratividade do processo. A construcdo de um
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sistema de controle efetivo para sistemas de destilacdo ndo é uma tarefa facil. Isso devido a alta
dependéncia ndo-linear do sistema através dos balancos de massa e energia do sistema (Zhang
et al., 2020).

Nesse contexto, este trabalho propGe uma estrutura de controle para o sistema de
destilacdo por mudanca de pressdao com integracdo térmica. Para isso, serdo utilizados os
simuladores Aspen Plus™ e Aspen Plus Dynamics™. O primeiro para simular rigorosamente o
sistema no regime estacionario e o segundo para simular e prever o comportamento do sistema

no regime dindmico.
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2. OBJETIVOS

2.1 Objetivo Geral
Este trabalho tem como objetivo geral simular a operacdo de separacédo via destilagdo
por mudanca de pressdao da mistura azeotropica éter diisopropilico/alcool isopropilico com

corrente lateral e integracdo térmica total nos regimes estacionario e transiente.

2.2 Objetivos Especificos
e Obter um modelo em regime estacionario, no Aspen Plus, do processo de destilagdo
pressure-swing para a separacdo da mistura éter diisopropilico/alcool isopropilico

com corrente lateral e integracdo térmica total;
e Obter um modelo em regime transiente e propor uma estrutura de controle;

e Avaliar o desempenho da estrutura de controle através de distdrbios de vazéo e

composicao de alimentacdo no sistema.
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3. REVISAO BIBLIOGRAFICA

3.1 Separacdo de misturas homogéneas via Destilacéo

Nas industrias quimicas, existem diferentes tipos de operaces que podem envolver
reacOes quimicas, separacdo de misturas, adicdo ou remocao de calor, etc. Principalmente em
funcdo dos processos com reagdes quimicas, hé a necessidade de purificar matéria prima, retirar
intermediarios ou concentrar produtos, ou seja, na industria quimica 0s processos de separacdo
estdo presentes tanto a montante quanto a jusante dos processos quimicos (Seader, Henley e
Roper, 2011).

Dentre 0s processos industriais de separacdo, o mais amplamente utilizado é a
destilacdo. Esse processo envolve multiplos contatos entre a fase liquida e fase vapor em
contracorrente. Os contatos sdo promovidos geralmente em pratos organizados horizontalmente
em uma coluna vertical, chamada de coluna de destilacdo. Em cada contato nos pratos ou
estagios, acontece a mistura entre as fases promovendo a separacdo das espécies por
transferéncia de massa, seguida pela separacdo das fases. Dessa forma, o vapor, que escoa no
sentido ascendente na coluna, é enriquecido no componente mais volatil a medida que se
aproxima do topo, enquanto que a fase liquida, que flui sempre para baixo na coluna, é
enriquecida no componente menos volatil a medida que se aproxima do fundo da coluna. A
alimentacdo da coluna, contendo a mistura na fase vapor, liquida ou vapor mais liquido,
acontece em um prato intermediario entre o topo e a base da coluna. A regido acima do prato
de alimentacdo é chamada de secdo de retificacdo e a regido abaixo do prato de alimentacao é
a se¢do de esgotamento. E necessario que as fases vapor e liquido estejam sempre presentes em
todos estdgios da coluna, ou seja, deve existir contato entre liquido e vapor na secdo de
retificacdo bem como na secdo de esgotamento. Para que isso aconteca, 0 vapor € condensado
no topo da coluna e parte dele, agora na fase liquida, é retornado para coluna para promover
liquido na secdo de retificacdo. A outra parcela do vapor condensado € o destilado e apresenta
alta concentragcdo do componente mais volatil. Da mesma maneira, o liquido no fundo da coluna
é parcialmente vaporizado e a fracdo que esta na fase vapor retorna para coluna para fornecer
vapor na secdo de retificacdo. A outra fracdo, ainda na fase liquida, é o produto de fundo que é
rico no componente da mistura mais volatil (Seader, Henley e Roper, 2011). A Figura 1 ilustra

o fluxograma do processo de destilagdo convencional.

Para que a separagdo é acontega, é necessario que as fases liquido e vapor interajam

entre si nos estagios da coluna, que 0s componentes presentes na mistura tenham volatilidades



16

diferentes, possibilitando a divisdo entre as duas fases em extensdes diferentes, e que as fases
sejam separadas por gravidade ou outros meios mecanicos (Seader, Henley e Roper, 2011).

Figura 1 — Fluxograma do processo de destilagdo convencional.

l — Condensador

:\ Vaso de Refluxo

Secdo [ Refluxo | Destilado '—l‘

de Retificagdo

Secdo
de Esgotamento

L’ +—{ Produto de Fundo

Reb;)iler

Fonte: Gongalves, 2021.

A volatilidade relativa é expressa pela Equacédo 1. Fisicamente, expressa a facilidade de

separacdo de um componente com reacgdo a outro, dado a relacdo de equilibrio liquido vapor.

ﬁ_ yi/xi "
KoY
J /XJ

Quando a mistura apresenta volatilidade relativa acima de 1, ela pode ser separada por
destilacdo convencional, processo mostrado anteriormente. Contudo, quando a volatilidade
relativa da mistura é igual a 1, dada uma temperatura e pressao, ocorre a formacdo de um
azeoltropo, ou seja, a composicdo da fase vapor € igual a composicdo da fase liquida. Dessa
forma, mesmo adicionando mais energia ao processo, nao € possivel separar essa mistura além

dessa composicéo e essa mistura é dita mistura azeotrépica (Seader, Henley e Roper, 2011).

3.2 Misturas Azeotropicas

Algumas misturas binarias ndo podem ser separadas via destilacdo convencional usando
somente uma coluna de destilacdo, pois a partir de certa temperatura, para uma dada presséo,
as fases vapor e liquido apresentam a mesma composi¢éo, ou seja, volatilidade relativa igual a
1, o que impossibilita a obtengdo de produtos com composi¢do maior que a composicdo

azeotrépica. Esse é o fendmeno azeotropico que acontece em diversos sistemas quimicos.
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De acordo com Horsley (1973), a formacéo do fendmeno azeotropico esté ligada a dois
fatores: a diferenca das temperaturas de ebulicdo entre os componentes da mistura e o grau de
aproximacdo ou afastamento da idealidade da mistura. No tocante ao primeiro fator, é sabido
que quanto mais proximas forem as temperaturas de ebulicdo dos componentes da mistura,
existe uma probabilidade maior de formacdo de um azebtropo. Enquanto o segundo descreve
que quanto maior for o afastamento da idealidade da mistura, ou seja, quanto maior a presenca
de desvios com relacdo a Lei de Raoult, que é responsavel por prever a idealidade de misturas,

maior a possibilidade de formar um azeotropo.

Se 0s componentes quimicos da mistura ndo forem similares e apresentarem forcas
repulsivas fortes, o coeficiente de atividade, responsavel por corrigir o comportamento nao-
ideal das misturas, apresentara valores maiores que 1, o que proporciona a formacdo de um
azedtropo de minimo ponto de ebuli¢do, isto é, com ponto de ebulicdo inferior ao do
componente mais volatil da mistura. Caso contrario, quando 0s componentes da mistura se
atrairem, o coeficiente de atividade tera valores menores que 1, gerando um azeétropo de ponto
de ebulicdo maximo, isto significa que o ponto de ebulicdo sera maior que o do componente
menos volatil (Battisti et al., 2019).

Com isso, verifica-se que a formacao de aze6tropos de minimo ou maximo ponto de
ebulicdo esta ligada a relagdo da pressdao de vapor da mistura com as pressdes de vapor dos
componentes da mistura. Quando a presséo de vapor da mistura ultrapassa as pressoes de vapor
dos componentes puros, é formado um azeo6tropo de minimo ponto de ebulicdo. Analogamente,
guando a pressdo de vapor da mistura € menor que as pressdes de vapor dos componentes
individuais, tem-se a criacdo de em aze6tropo de maximo ponto de ebuli¢do (Da Silva, Martins
Junior, Ramos, 2022).

Ainda ¢é possivel classificar os azedtropos com relacdo as fases em equilibrio.
Azedtropos heterogéneos, com duas fases liquidas, sdo gerados quando as forcas repulsivas sdo
demasiadamente grandes formando sempre azeétropos de ponto de ebulicdo minimo. Nesse
caso, é necessario a utilizacdo de um decantador no projeto de separacdo da mistura (Luyben,
2012). O azeo6tropo é considerado homogéneo quando a fase liquida juntamente com a fase

vapor estdo presentes no sistema em equilibrio (Seader, Henley e Roper, 2011).

Dessa forma, devido ao seu comportamento ndo-ideal, as misturas azeotropicas ndo

podem ser separadas via destilagdo convencional.
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3.3 Processos de Separacdo de Misturas Azeotropicas

3.3.1 Destilacéo Azeotrdpica

Um dos métodos de destilacdo ndo convencional € a destilacdo azeotrdpica. Nesse
processo, apresentado na Figura 2, adiciona-se um solvente a mistura azeotrépica com o
objetivo de produzir um novo um novo azedtropo com um ou mais componentes da mistura
(Reis, 2002).

Figura 2 — Fluxograma do processo de destilagdo azeotropica.
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Fonte: Gongalves, 2021.

De acordo com Seader, Henley e Roper, (2011), a destilacdo azeotrdpica pode ser
homogénea ou heterogénea. Na destilacdo azeotropica homogénea, é formado um azeébtropo de
minimo ou méximo ponto de ebulicdo com um ou mais componentes da mistura por meio da
adicdo do solvente, sem a criacdo de fases. Ja a destilacdo azeotrOpica heterogénea, que é mais
empregada nas industrias, a adicdo do solvente promove necessariamente a formacdo de um
azeotropo de minimo ponto de ebulicdo. Nesse processo, o topo da coluna de destilagdo, rico
na fase vapor, apresenta composi¢éo do azeotropo heterogéneo. A mistura do topo é direcionada
para um decantador, no qual apresentara duas fases liquidas, uma concentrada no componente

mais pesado e outra na fase mais leve (Reis, 2002).
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3.3.2 Destilacéo Extrativa

A destilacdo extrativa, um dos principais processos de separacdo de destilagdo néo-
convencional, é utilizada para separar componentes de misturas azeotrépicas. Nesse processo,
um solvente deve ser introduzido a mistura azeotropica a fim de aumentar a volatilidade relativa
dos componentes chave da mistura por meio de afinidades diferentes com cada componente da

mistura, tornando a separacdo da mistura vidvel (Seader, Henley e Roper, 2011).

O processo de destilacdo extrativa, mostrado na Figura 3, € composto por duas colunas:
a coluna extrativa e a coluna de recuperacdo do solvente. Na coluna extrativa € alimentado a
mistura azeotrdpica e o solvente. No topo dessa coluna obtém-se 0 componente mais volatil da
mistura ternaria com alta pureza e no fundo o solvente juntamente com o outro componente da
mistura azeotropica, que sdo enviados para a coluna de recuperacdo, onde o solvente é
recuperado no fundo da coluna e reciclado para alimentacdo da coluna extrativa e no topo tem-
se 0 componente remanescente da mistura azeotropica também com alta pureza (Cao et al.,
2017).

Figura 3 — Fluxograma do processo de destilacdo extrativa.
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Esse processo, no entanto, é bastante complexo em termos de operacéo e apresenta um
alto consumo de energia, devido a recuperacao subsequente do solvente empregado bem como
a sua reposicédo (Mao et al., 2020). Além disso, a escolha do solvente apropriado € uma etapa
critica no projeto de sistemas extrativos. Isso porque, afeta consideravelmente o investimento
capital em funcdo da capacidade, seletividade, ponto de ebulicdo bem como controlabilidade

do processo (Luyben, 2012).
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3.3.3 Destilacéo por Mudanca de Pressao

A destilacdo por mudanca de pressdo ou PSD, do inglés Pressure-Swing Distillation, é
um dos processos que viabilizam a separacéo de misturas azeotropicas. Esse processo se baseia
na variacdo da composicdo azeotrépica da mistura em funcdo da mudanca da pressdo. Dessa
forma, a aplicacdo de duas colunas de destilacdo, operando a diferentes pressdes, conseguem
separar facilmente misturas azeotropicas que apresentem sensibilidade na composicao
azeotrdpica dada a mudanca de pressédo (Cao et al., 2017; Shi et al., 2019). Por exemplo, na
Figura 4, tem-se o diagrama T-xy da mistura acetona/metanol. A 1 atm a mistura apresenta
composicdo azeotropica proxima a 80% e a 10 atm a composicao azeotrdpica é deslocada para
aproximadamente 35%.

Fulgueras et al., 2016 apontam que a diferenca entre as composicGes azeotropicas nas

duas pressdes € o principal fator na indicacéo da viabilidade da destilagdo pressure-swing.

Figura 4 - Diagrama Txy da mistura acetona/metanol.
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Fonte: (CAO et al., 2017).

Como mostrado na Figura 5, a configuracdo do sistema PSD utiliza duas colunas de
destilacdo com pressdes de operacdo diferentes para separar misturas binarias. A mistura é
introduzida em uma das colunas e em uma das extremidades das colunas recupera-se 0s
produtos com alta pureza enquanto as correntes da outra extremidade das colunas séo recicladas
com composi¢do proximas a composicdo azeotropica da mistura na pressdo de operacéo da
coluna (Galanido et al., 2020).
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Figura 5 - lustracdo do processo de Destilacdo pressure-swing para um azeétropo de ponto de ebulicdo
méaximo e minimo.
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Fonte: (Kanse et al., 2019).

Caso a mistura apresente azeotropo de maximo ponto de ebulicdo, os componentes sao
recuperados nas correntes de destilado de cada coluna, como indicado na Figura 5(a). Porém,
se a mistura possuir um azedtropo de minimo ponto de ebulicdo, os componentes sdo

concentrados nos produtos de fundo das colunas como mostrado na Figura 5(b).

Sistemas de destilacdo ndo-convencional geralmente apresentam consumo de energia

bastante elevado, sendo de grande significancia a melhoria da eficiéncia energética desses
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processos na industria quimica. Nesse contexto, embora ndo aplicada para todos os processos
de destilacdo ndo convencional, a integracdo térmica é a tecnologia mais efetiva para
economizar energia. Para processos de destilacdo PSD, a integracdo térmica pode ser facilmente
aplicada, uma vez que as colunas apresentam perfis de temperaturas diferentes, em funcéo das
pressdes de operacdo que séo diferentes em cada coluna (Wang et al., 2018).

Em alguns casos, a energia retirada da fase vapor do topo da coluna de pressdo maior é
usada completamente como fonte de calor para o refervedor da coluna de pressdo menor. Esta
técnica tem o intuito de reduzir o consumo das utilidades de alta e baixa temperatura no
condensador da coluna de pressdao maior e no refervedor da coluna de pressdo menor. Essa
técnica € denominada integracdo térmica total. Quando a energia retirada da fase vapor no
condensador do topo da coluna de alta pressdo ndo é suficiente para suprir a demanda do
refervedor da coluna de pressao menor, é necessario ainda a utilizacdo de um trocador de calor
adicional que sera responsavel por prover o restante de energia necessario ao processo. Essa

técnica é chamada de integracédo térmica parcial (Fulgueras et al., 2016).

3.4 Corrente intermediaria

Wang et al. (2018) foram os primeiros a propor a implementagédo de uma conexao
intermediaria em um sistema de destilacdo pressure-swing a fim de reduzir o consumo de
energia. Essa corrente tem o objetivo de transportar uma das fases de uma coluna para outra a
fim de reaproveitar o calor ja presente no sistema e consequentemente melhorar eficiéncia
energética do processo. A Figura 6 mostra o fluxograma do processo PSD com corrente
intermediéria.

No seu trabalho, Wang et al. (2018) verificaram que, comparando as configuracdes PSD
e PSDIC, sem e com corrente intermediaria respectivamente, para as misturas
etilenodiamina/agua e etanol/acetato de etila houve uma redugdo na TAC (Total anual cost),
indicador econdmico do processo. Enquanto que para mistura metanol/cloroformio nao houve
resultados significativos de reducgéo da TAC.

Da Silva, Martins Junior, Ramos (2022) também implementaram a corrente
intermedidria para o binario éter diisopropilico/alcool isopropilico juntamente com a integracéo

térmica total e obtiveram uma reducéo de 4,47% na TAC.
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Figura 6 - Fluxograma do processo de Destilagdo pressure-swing com corrente lateral.
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Fonte: (WANG et al, 2018).

3.5 Mistura Azeotropica: Eter diisopropilico e Alcool isopropilico

O éter diisopropilico, também chamado de DIPE, é um composto quimico
abundantemente utilizado em diferentes ramos da inddstria como na tabagista, na quimica
sintética e na de combustivel fossil. Ele € um solvente usado principalmente para remover
compostos organicos polares, por exemplo &cido acético, fendis e etanol, de solu¢Bes aquosas
(Lou et al., 2014).

Ja o alcool isopropilico, isopropanol ou IPA é um liquido incolor e inflamavel usado
como solvente organico, que possui um campo amplo de aplicacdo como producéo de plasticos,
cosmeéticos, produtos farmacéuticos, revestimentos, em hospitais etc. Ele é usado em grande
parte devido as suas propriedades de esterilizacdo, podendo ser comercializado livremente para
populacdo (Liu et al., 2017)

A formacdo da mistura azeotrdpica DIPE/IPA acontece no processo de producdo do
alcool isopropilico. Na industria, o alcool isopropilico é produzido por duas rotas comerciais:
hidratacdo direta e indireta do propileno (Sallum, 2023).

Segundo Lou et al., (2014), o processo de separacdo da mistura DIPE/IPA é o processo
downstream que responsével por indicar a viabilidade econdmica de toda planta de fabricacéo

de alcool isopropilico.

E sabido que a mistura DIPE/IPA é uma mistura azeotropica, 0 que torna a separagio

da mistura por destilagdo convencional impossivel.
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A andlise do diagrama T-xy da mistura em questdo a pressao atmosférica, Figura 7 (a),
mostra que existe um ponto azeotropico de composicdo 77% em base molar de éter
diisopropilico na temperatura de 339,97 K. Ja a 10 atm, Figura 7 (b), o diagrama T-xy evidencia
que o ponto azeotrépico foi deslocado para composicdo de 31% em base molar de DIPE a
temperatura de 427,58 K. Isso mostra que a mistura DIPE/IPA € sensivel a variagdo de
composicdo azeotropica em fungdo da mudanca da pressdo, variando cerca de 0,46 centésimos

no ponto de composicao azeotropica suficiente para aplicagdo do PSD.

Figura 7 - Diagrama T-xy para a mistura DIPE/IPA para (a) 1 atm e (b) 10 atm.
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4. MATERIAIS E METODOS

4.1 Materiais

O presente trabalho foi realizado no Laboratorio de Referéncia em Controle e
Automacdo (LARCA), da Universidade Federal de Campina Grande (UFCG), que foi
construido com recursos do CT-INFRA/FINEP e é fruto de uma parceria entre 0s
Departamentos de Engenharia Quimica (DEQ) e de Engenharia Elétrica (DEE) da UFCG.

Para simular o sistema proposto utilizou-se os softwares comerciais Aspen Plus™ e
Aspen Plus Dynamics™ que permitem simular com fidelidade sistemas quimicos com ou sem
reaces quimicas. 1sso porque possuem um banco de dados bastante vasto além da sua

performance na resolucdo dos sistemas.

4.2 Métodos

4.2.1 Simulacdo em regime estacionario

O AspenPlus™ ¢é um software comercial que utiliza rotinas e modelos previamente
configurados para realizar calculos de balango de massa e energia. Para isso é necessario
fornecer informacgdes de entrada, definir componentes quimicos, indicar o modelo

termodindmico adequado e configurar os blocos no fluxograma construido.

Este trabalho utiliza como caso base, no regime estacionario, o trabalho desenvolvido
por Da Silva, Martins Junior, Ramos (2022). Nesse trabalho, foi proposto um design otimizado
do processo de destilagdo pressure-swing da mistura azeotrdpica éter diisopropilico/alcool
isopropilico. Nesse design, a fim de reduzir o consumo energético do sistema, foi feito a
integracdo térmica total do sistema, ou seja, o calor retirado no condensador da coluna de alta
pressdo é utilizado como fonte de energia do refervedor da coluna de baixa pressao. Essa troca
térmica € feita por meio de um trocador de calor com o0 objetivo de reaproveitar a energia ja
existente no processo para que a eficiéncia termodinamica aumente. Outra melhoria proposta
nesse design foi a adicdo de uma corrente intermediaria entre as duas colunas que transporta a
mistura azeotrdpica na fase liquida da coluna de alta pressao, que tem maior temperatura, para
coluna de baixa pressdo, que tem menor temperatura. A adi¢do da corrente intermediaria visou

tambem ao aumento de eficiéncia energetica.
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O modelo termodinamico utilizado foi o NRTL, em fun¢do do comportamento ndo-ideal
da fase liquida, assim como sugerido em Da Silva, Martins Junior, Ramos (2022). A fase vapor

foi considerada ideal.

Na configuracdo do fluxograma, para simular as colunas de destilacdo utilizou-se a
rotina RadFrac, que simula de forma rigorosa a destilacdo resolvendo as equacbes MESH
(balangos de massa, balancos de energia, relacbes de equilibrio e somatdrio das composigdes).

E uma rotina comumente utilizada em problemas de destilacao.

A Figura 8 mostra o fluxograma do processo PSD. A primeira coluna, também chamada
de coluna de alta pressdo (HPC), é alimentada pela mistura DIPE/IPA e tem como produtos o
destilado, no topo da coluna, e produto de fundo, no fundo da coluna. O produto de fundo da
coluna de alta presséo é rico em éter diisopropilico. Enquanto que o destilado é composto pela
mistura DIPE/IPA préxima ao ponto azeotropico a 10 atm. Esse destilado € bombeado para
segunda coluna, denominada de coluna de baixa pressao (LPC). O produto de fundo da coluna
de baixa pressao é concentrado em alcool isopropilico. J& o seu destilado é reciclado para a
primeira coluna, tendo em vista que nele obtém-se a mistura proxima do ponto azeotrépico da

mistura na pressdo de 1 atm.

Figura 8 - Fluxograma do processo de destilagdo por mudanca de pressdo simulado.
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Diferente de Da Silva, Martins Junior, Ramos (2022), ndo foi utilizado a ferramenta

Calculator para garantir a convergéncia da simulacdo. Tendo em vista a aplicacéo e avaliacdo
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de malhas de controle no sistema, optou-se por simular as colunas de forma desacoplada. A
corrente intermedidria foi introduzida entre as duas colunas. A mistura é transportada na fase
liquida do estagio 6 da coluna de alta pressdo para o estagio 7 da coluna de baixa pressao.

Os dados de alimentacdo do processo bem como condi¢des e parametros operacionais
séo listados nas Tabelas 1 e 2.

Tabela 1 — Dados da corrente de alimentacdo da mistura azeotrépica.

Variavel Valor
Fracdo molar de metanol 0,75
Fracdo molar de cloroférmio 0,25
Vazao de alimentagédo (kmol/h) 100
Temperatura (K) 328,25
Pressao (atm) 10,5

Fonte: Da Silva, Martins Junior, Ramos (2022).

Tabela 2 — Dados operacionais das colunas de alta (HPC) e alta (LPC) press&o.
Alta Presséo Baixa Presséo

Especificacédo das Colunas (HPC) (LPC)
NUmero de estagios 37 17
Estéagio de alimentacdo da mistura azeotropica 7 14
Estagio de alimentacéo do reciclo 9 -
Estagio da corrente intermediaria 6 7
Vazdo da corrente intermediaria (kmol/h) 24,25 24,25
Composicgéo de base (DIPE/IPA — kg/kg) 0,995/0,005 0,005/0,995
Composicéo de topo (DIPE/IPA — kg/kg) 0,693/0,307 0,833/0,167
Vazao de destilado (kmol/h) 95,37 95,18
Vazao de produto de fundo (kmol/h) 75,57 24,43
Raz&o de refluxo 0,58 1,67
Pressao (atm) 10 1
Tipo de condensador - Total
Tipo de refervedor Total -
Diametro do vaso de refluxo (m) 1,51 1,93
Comprimento do vaso de refluxo (m) 3,02 3,85
Altura da base da coluna (m) 7,33 1,06
Diametro da coluna (m) 1,76 1,57
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4.2.2 Simulagdo em regime transiente e configuragOes de controle

Para simular o sistema no regime transiente, é necessario habilitar a fun¢do “dinamico”
ainda no Aspen Plus™ para configurar informagcdes adicionais antes de exportar a simulagio
para o Aspen Plus Dynamics™. Foi escolhida a abordagem Pressure Driven para exportar a
simulagdo, uma vez que considera o efeito da pressdo nas correntes e queda de pressao nos

equipamentos do processo.

No Aspen Plus Dynamics™ foram implementadas as estruturas de controle, conforme

apresentado na Figura 9.

Figura 9 - Fluxograma do processo de destilacdo por mudanca de pressao simulado com estrutura de controle.

As malhas de controle regulatério buscam manter constante as pressdes das colunas, 0s
niveis de liquido nos vasos de refluxo e os niveis de liquido nas bases. Para controle das
pressdes das duas colunas foram inseridos os controladores HPC _PC e LPC_PC, a fim de
controlar a pressdo no topo da coluna de alta pressdao bem como a pressao do vaso de refluxo
da coluna de baixa pressdo atraveés da manipulacdo da valvula V8 e da carga térmica do
condensador da coluna de baixa pressdo, respectivamente. Isto €, manipulando a vazéo de
destilado na fase vapor da coluna de alta pressédo e vazao de fluido refrigerante da coluna de
baixa pressdo. Depois, as malhas de controle de nivel dos vasos de refluxo foram configuradas

com os controladores VASO1 LC E VASO2_LC, que acionam a abertura das valvulas V4 e
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V7, ou seja, os niveis dos vasos de refluxo sdo controlados através da manipulacdo da vazao
dos destilados de cada coluna. J& o controle do nivel de liquido nas bases das colunas foi feito
por meio da adicdo dos controladores SUMP1_LC e SUMP2_LC conectados as valvulas V5 e

V6 respectivamente, com o objetivo de manipular a vazdo dos produtos de fundo.

Foram inseridos também os controladores de vazdo AZ_FC e CL_FC. O primeiro com
0 objetivo de controlar a vazdo da corrente de alimentacdo da mistura azeotropica. Além de
proporcionar a aplicacdo de distdrbios de vazao de alimentacdo. O segundo tem como objetivo
controlar a vazao da corrente intermediaria que transporta liquido da coluna de alta pressao para

coluna de baixa presséo.

Para manter a razdo de refluxo das colunas constantes, é feito o controle das vazdes
massicas de refluxo. Isso € feito com a insercdo dos multiplicadores RR1 e RR2 nas duas
colunas. O sinal de entrada 1 dos multiplicadores é a vazdo de destilado que é variavel, enquanto
que o sinal de entrada 2, que € constante, é a razdo de refluxo. Dessa forma, as saidas dos
multiplicadores proporcionam as devidas vazdes de refluxo para manter as razdes de refluxo
constantes. Os valores das vazdes de refluxo sdo os setpoint dos controladores RR1 C e

RR2_C, que operam em cascata uma vez que seus setpoints sdo variaveis.

Com o objetivo de controlar as composi¢des de éter diisopropilico, recuperado na coluna
de alta pressao, e de alcool isopropilico que € recuperado na coluna de baixa pressdo, utiliza-se
o controle de composicao por inferéncia por meio do controle de temperatura dos estagios mais
sensiveis a variacdes de temperatura. Essa técnica € utilizada tendo em vista sua eficiéncia e
economia em comparacao a aquisicdo de sistemas de leitura e controle de concentracdo. Dessa
forma, utilizou-se os controladores 25_TC e 14 TC para as colunas de alta e baixa presséo,
respectivamente. Para o primeiro controlador, manipula-se a carga térmica do refervedor com
objetivo de controlar a temperatura do estagio 25 e, consequentemente, a composicao de éter
diisopropilico na corrente de produto de fundo. Para o controlador 14 _TC, é manipulado a razéo
de refluxo a fim de controlar a temperatura do estagio 14 da coluna de baixa pressao e assim
controlar tambem a composicao de alcool isopropilico na corrente de produto fundo. Ambos
controladores contam com os blocos de tempo morto denominados DT1 e DT2 com tempos de

1,0 minuto precedendo os controladores.

Para a determinacéo dos estagios mais sensiveis a mudanca da temperatura foi aplicado
o critério da inclinacdo, descrito por Luyben (2013). Esse critério estabelece o estagio mais
sensivel por meio da andlise do perfil de temperatura ao longo da coluna, com o objetivo de

identificar a maior inclinacdo entre estagios. O gréfico da diferenca de temperatura entre
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estagios adjacentes versus estagios facilita essa identificacdo. As Figuras 10 e 11 mostram 0s
perfis de temperatura das colunas (a) e a diferenca de temperatura entre estagios adjacentes
versus numero de estagios (b) das colunas de alta e baixa pressao respectivamente. A partir da
analise dos resultados mostrados nas Figuras 10 e 11, conclui-se que 0s estagios com maior
inclinacdo, e consequentemente mais sensiveis & mudanca de temperatura, sdo os estagios 25
na coluna de alta pressédo e 14 na coluna de baixa pressdo. A Tabela 3 apresenta todos 0s

controladores implementados e as variaveis manipuladas em cada malha.

Figura 10 - Critério do slope aplicado a coluna de alta presséo.
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Tabela 3 - Controladores e varaveis manipuladas.

Controlador
HPC_PC

Variavel Manipulada
Vazdo de destilado (Valvula V8)




LPC_PC

VASO1_LC
VASO2_LC
SUMPL_LC
SUMP2_LC
AZ_FC
CL_FC
RR1_C

RR2_C

25 TC
14 TC

Carga térmica do condensador da coluna de baixa pressao
(Vazao de fluido de resfriamento do condensador)

Vazdo de destilado (Valvula V4)
Vazdo de destilado (Valvula VV7)
Vazdo de produto de base (Valvula V5)
Vazdo de produto de base (Valvula V6)
Percentual de abertura da Valvula V1
Percentual de abertura da Valvula V2

Vazdo de refluxo da coluna de alta pressao (Valvula V3)

Vazdo de refluxo da coluna de baixa pressdo (Valvula
V9)

Carga térmica do refervedor da coluna de alta presséao
(\VVazao de vapor do refervedor)

Razdo de refluxo
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Ap6s a definicdo das malhas de controle, os controladores sdo inicializados para

definicdo da acdo de controle.

obterem os valores dos setpoints. Outro passo importante na configuracdo de controle é a

Outro passo importante na configuracdo dos controladores é a definicdo do tipo de

dos controladores implementados.

Tabela 4 - Especificac6es dos controladores do fluxograma.

controlador bem como os parametros de sintonia. Os controladores de nivel, de vazdo e de
pressdo foram configurados de acordo com Luyben (2013). Os controladores de temperatura
sdo do tipo Proporcional-Integral (PI) e foram sintonizados com o auxilio da ferramenta Tune
em malha fechada, utilizando método Tyreus-Luyben (Tyreus e Luyben, 1992). A metodologia
propdes a aplicacdo de um distdrbio de + 5% na varidvel manipulada e ap6s um determinado
periodo é possivel determinar o ganho e a constante de tempo. Em seguida foi possivel calcular

as constantes proporcional e integrativa dos controladores. Na Tabela 4, tem-se 0s parametros

Controlador Tipo Acdo Setpoint kC 7l
HPC_PC Pl Direta 10 atm 20 12
LPC PC Pl Reversa 1 atm 20 12

VASO1 LC P Direta 0,7545 m 2 9999

VASO2_LC P Direta 0,9637 m 2 9999

SUMP1 LC P Direta 4,1046 m 2 9999

SUMP2 LC P Direta 0,9215m 2 9999
AZ FC Pl Reversa 100 kmol/h 0,5 0,3

CL_FC Pl Reversa 24,25 kmol/h 0,5 0,3
RR1 C Pl Direta Variavel 0,5 0,3
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RR2 C Pl Direta Variavel 0,5 0,3
25 TC Pl Reversa 159,81 °C 31,71 7,92
14 TC Pl Direta 78,65 °C 1,99 19,80

5. RESULTADOS E DISCUSSOES

A avaliacdo do comportamento dindmico das principais variaveis no processo estudado
é feita com o objetivo de verificar a eficiéncia das malhas de controles propostas, diante de
distdrbios na corrente de alimentacdo do processo. Em industrias quimicas, os sistemas de
separacdo sdo, geralmente, a Ultima etapa do processo, tendo em vista que visam a purificacdo
dos produtos desejados. Nesse sentido, a analise do sistema diante disturbios, causados por
mudancas em condi¢Oes operacionais em equipamentos a jusante, € bastante importante. As
principais variaveis a serem avaliadas sdo a composi¢do do produto das colunas de alta e baixa
pressdo, as temperaturas dos estagios 25 da coluna de alta pressdo e 14 da coluna de baixa
pressao, as pressdes de operacdo das duas colunas bem como a vazédo da corrente intermediaria.

Os comportamentos dessas varidveis foram analisados aplicando disturbios aplicados
na vazao e na composi¢cdo da mistura na corrente de alimentacao da coluna de alta pressao. Os
distdrbios de vazdo foram aplicados apos 1 hora de simulacéo por meio da mudanca do setpoint
do controlador AZ_FC, mantendo a composi¢do de alimentacdo fixa. Ja os distarbios de
composigdo foram realizados alterando os valores das fragdes molares dos componentes da
mistura de alimentacdo atraves da opcdo Manipulate também em 1 hora. A Tabela 5, mostra 0s
valores dos distarbios que foram aplicados. Os casos foram simulados durante 10 horas, tempo

necessario para que a simulacdo atinja o regime estacionario.

Tabela 5 - Valores dos disturbios aplicados na corrente de alimentagéo da coluna HPC.

Variavel Valor inicial Disturbio 1 Distlrbio 2
Vazao (kmol/h) 100 110 90
0,75 DIPE 0,825 DIPE 0,675 DIPE

Composigéo molar
0,25 IPA 0,175 IPA 0,325 IPA

5.1 Respostas dindmicas aos disturbios de composic¢éo
Os resultados de fragdo molar dos produtos das colunas de alta e baixa presséo, de

temperaturas dos estagios 25 da coluna de alta pressédo e 14 da coluna de baixa presséo, de



33

pressdes de operacdo das duas colunas e de vazdo da corrente intermediéria diante dos

disturbios de composicao aplicados sdo mostrados nas Figuras 12 a 15.

Analisando a Figura 12, onde tem-se os comportamentos das fracbes molares de DIPE
(@) e IPA (b) presentes nas correntes de produto de fundo das colunas de alta e baixa presséo
respectivamente, percebe-se que as composi¢des estdo bem préximas ao valor desejado de
0,995. O desvio observado acontece devido & técnica de controle de inferéncia que foi
implementada. Ou seja, 0 controle das composic¢des nos produtos de fundo das duas colunas é
feito através do controle dos estagios mais sensiveis as variacfes nas temperaturas. Embora
exista um deslocamento, essa diferenca é bem pequena, podendo chegar no méximo a 0,001 em
valores absolutos, o que evidencia a eficiéncia da malha de controle implementada.

Figura 12 - Respostas dindmicas da fracdo molar de (a) DIPE e (b) IPA apds distirbios na composicao da
corrente de alimentacéo.
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A Figura 13 mostra as respostas dindmicas da temperatura do prato 25 na coluna de alta
pressdo (a) e a temperatura do prato 14 na coluna de baixa pressdo (c), que sao as variaveis
controladas, bem como o comportamento das variaveis manipuladas nessas malhas, ou seja, a
carga térmica do refervedor da coluna de alta pressao (b) e a razao de refluxo da coluna de baixa
pressdo (d). Nessas malhas de controle observa-se que em aproximadamente 2 horas apds a
aplicacdo dos distarbios positivo e negativo de composicdo, as varidveis ja tendem a se
estabilizar proximo ao valor de setpoint. O que corrobora a andlise feita sobre os perfis de
composicao das correntes de produto do sistema, uma vez que o controle por inferéncia foi

aplicado.

Figura 13 - Respostas dindmicas das temperaturas e variaveis manipuladas das colunas aos distlrbios de
composicao da corrente de alimentacao.



159,88

159,86

Temperatura do estagio 25 (°C)

159,76

159,74

79,6

159,84

159,82

159,80

159,78

- - -0,675 DIPE
——0,825 DIPE

Tempo (Horas)

(@)

10

79,4 4
79,2 1
79,0
78,8
78,6
78,4 4

78,2

Temperatura do estagio 14 (°C)

78,0

77,8 4

776

- - -0,675DIPE
—— 0,825 DIPE

Tempo (Horas)

(©

10

Carga térmica do revervedor (GJ/h)

Razéo de refluxo (-)

10,40
10,354
10,30 4
10,25 4
10,20 4
10,154
10,104
10,05 4
10,00 4

9,95 4

9,90

- - -0,675DIPE
—— 0,825 DIPE

9,85

1,9

Tempo (Horas)

(b)

1,85
1,80
1,75 1
1,70 4
1,65
1,60
1,55 4
1,50

1,45 A

1,40

1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
Tempo (Horas)

(d)

34

O controle das pressdes de operacdo das duas colunas é ponto de atengdo nos sistemas

de destilacdo por mudanca de pressdo. Na Figura 14 sdo mostradas as respostas dinamicas da

pressdo de operacdo da coluna de alta pressao (a) e da pressdo de operacdo da coluna de baixa

pressdo (c) além do comportamento das variaveis manipuladas nessas malhas de controle (b) e

(d). A pressdo de operacéo da coluna de alta pressao apresenta uma tendéncia de estabilizacdo

no decorrer do tempo, sendo necessario um tempo maior para atingir o setpoint desejado. No

entanto, a maior diferenca observada em relagdo ao setpoint é de aproximadamente 0,0025 bar.

Esse offset pode ser zerado ou diminuido mais rapidamente através da sintonia do controlador,

contudo, a julgar pelo valor numérico de 0,0025, pode-se considerar que a variavel ja esta

controlada. J& a pressédo de operacdo da coluna de baixa presséo apresenta valores proximos a

especificacdo depois 2 horas ap6s a aplicacdo dos disturbios.

Figura 14 — Respostas dindmicas das pressdes das colunas e varidveis manipuladas aos distdrbios de
composicao da corrente de alimentacao.
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A estabilidade da vazdo da corrente lateral é importante tendo em vista o controle

regulatério das duas colunas, ou seja, & necessario garantir a estabilidade das vazdes de liquido

e gas nos pratos das colunas. A reducdo ou ampliacdo da vazdo de uma das fases alteraria o

perfil de temperatura e composicéo da coluna, dificultando a separacéo e a pureza dos produtos

recuperados. Em relacdo aos resultados a malha de controle da vazdo molar da corrente

intermedidria mostrados na Figura 15, percebe-se que a vazdo molar (a) € controlada

rapidamente apds o distarbio e, antes de 2 horas, atinge o valor do setpoint. Nesse sentido, pode-

se afirmar que o sistema de controle proposto foi capaz de manter as principais variaveis

controladas estaveis mesmo diante de distdrbios de +10% na composicdo da mistura de

alimentacéo.

Figura 15 - Respostas dindmicas da vazdo molar da corrente intermediaria em funcéo dos distirbios de
composicao da corrente de alimentacao.
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Os resultados de fragdo molar dos produtos das colunas de alta e baixa pressdo, de

temperaturas dos estagios 25 da coluna de alta pressdo e 14 da coluna de baixa pressdo, de

pressdes de operacdo das duas colunas e de vazdo da corrente intermediaria diante dos

disturbios de £10% aplicados na vazao de alimentacdo sao mostrados nas Figuras 16 a 19.

Figura 16 - Respostas dinamicas da fragdo molar de (a) DIPE e (b) IPA ap06s distlrbios na vazdo da corrente
de alimentagdo.

1,000

0.9997 - - - 90 kmoli

—— 110 kmol/h

0,998

0,997

0,996

0,995 +———<_ "
0,994 1

x (DIPE)
x (IPA)

0,993
0,992

0,991

0,990 :

4 5 6 7
Tempo (Horas)

T T
8 9 10

(@)

1,000

0,999 4
0,998 4
0,997 4
0,996 4
0,995 4
0,994 4
0,993 4
0,992 4

0,991 4

- - =90 kmol/h
—— 110 kmol/h

0,990

4 5 6 7
Tempo (Horas)

T T
8 9 10

(b)

Com relagdo aos resultados de composi¢do molar das correntes de produto de fundo nas

quais sdo recuperados o éter diisopropilico (a) e alcool isopropilico (b), percebe-se, por meio

da analise da Figura 16, que as composic¢des se mantém bem proximas a especificacdo de 99,5%

tanto para distdrbios positivos e negativos de 10%. Foram observadas variagdes de no maximo

de 0,00071 para — 10% de vazdo e no minimo de 0,00066 para +10% de vazdo, comprovando
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o controle das fracGes molares dos componentes da mistura. Como explicado, esse desvio esta

relacionado ao controle por inferéncia implementado.

A Figura 17 mostra os resultados dos comportamentos das temperaturas dos pratos 25
(@) e 14 (c) das colunas de alta e baixa pressdo respectivamente, e 0 comportamento das
variaveis manipuladas nessas malhas de controle (b) e (d). No gréfico de temperatura do estagio
25, observa-se que em torno 2 horas apos a aplicacao dos distarbios, a temperatura ja estabiliza
em valores proximos ao setpoint. No grafico de temperatura do estadgio 14, nota-se um
comportamento oscilatorio nas primeiras horas, no entanto esse erro é diminuido ao longo do
tempo até que a temperatura atinja o setpoint. Percebe-se que embora tenha-se obtido uma
temperatura bem proxima ao setpoint com essa estrutura de controle, é necessario mais tempo

para que a temperatura se atinja o setpoint.

Figura 17 -. Respostas dindmicas das temperaturas e varidveis manipuladas das colunas aos distdrbios de
vazdo na corrente de alimentac&o.
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Na Figura 18 sdo mostradas as respostas dinamicas da pressdo de operacdo da coluna
de alta pressdo (a) e da pressdo de operagdo da coluna de baixa pressdo (c) além do
comportamento das varidaveis manipuladas nessas malhas de controle (b) e (d). A presséo de
operacdo da coluna de alta pressdo apresenta um comportamento parecido com o resultado
obtido para distlrbios de composicéo. E preciso um tempo de simulagio maior para que seja
possivel observar a pressao atingir o valor do setpoint, porém a variavel ja apresenta valores
estaveis e bem proximos ao setpoint. Ja a pressdo de operacdo da coluna de baixa pressédo
apresenta valores proximos a especificacdo depois 2 horas ap6s a aplicacdo dos distarbios e a

sua tendéncia é cada vez mais se aproximar do setpoint.

Figura 18 - Respostas dindmicas das pressdes das colunas e variaveis manipuladas aos distlrbios de vazdo da
corrente de alimentacéo.
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Para aos resultados a malha de controle da vazdo molar (a) da corrente intermediaria
dado os distarbios na vazéo de alimentacdo mostrados na Figura 19, percebe-se que a vazao
molar também é controlada rapidamente ap6s o distarbio e, antes de 2 horas, atinge o valor do

setpoint. Nesse caso, em comparacao aos distirbios de composigdo percebe-se um overshoot
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menor. O controle da vazao da corrente intermediéria facilita o controle das composi¢des dos
produtos de fundo uma vez que a estabilidade dessa vazao contribui com a estabilidade do perfil
de composicdo e temperatura da coluna, impactando diretamente nas cargas térmicas e nas

vazoes de refluxo das colunas.

Figura 19 - Respostas dindmicas da vazdo molar da corrente intermediaria em funcdo dos distarbios de vazdo
da corrente de alimentac&o.
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6. CONCLUSAO
Este trabalho objetivou a simulacdo do processo de destilacdo por mudanca de pressédo
da mistura azeotropica (DIPE/IPA) com corrente lateral e integracdo térmica total nos regimes

estacionario e transiente.

No Aspen Plus™, foi possivel simular rigorosamente a configuragio PSD proposta por
Da Silva, Martins Janior, Ramos, (2022). Diferentemente desse trabalho, a integracdo térmica
total do condensador da coluna de alta pressdo com o refervedor da coluna de baixa presséo foi
feita sem o auxilio da ferramenta Calculator, como proposto por eles, mas sim através do

desacoplamento do condensador e refervedor de suas respectivas colunas.

No Aspen Plus Dynamics™, foram criadas malhas de controle para pressdes das
colunas, niveis dos vasos de refluxo, niveis das bases, temperaturas dos estagios mais sensiveis,
vazoes de refluxo, vazdo de alimentacdo e vazdo da corrente intermediaria. Através da aplicacédo
de distdrbios de £10% na vazdo de alimentacdo e £10% na composi¢do de alimentacéo foi
possivel avaliar a eficiéncia das malhas de controle propostas. Os resultados mostram que as

malhas de controle desempenharam com eficacia o controle do processo.

O controle da vazédo da corrente lateral desempenha um papel importante no controle
regulatorio das colunas tendo em vista a distribuicdo das fases nos pratos das colunas. A
estabilidade dessa variavel garante a facilidade do controle de composicdo uma vez que
contribui com a estabilidade do perfil de composicéo e temperatura das colunas. A falta de
controle da vazao da corrente lateral impactaria e sobrecarregaria outras variaveis, como a carga
térmica e a vazdo de refluxo. Isso porque a adicdo ou reducdo da vazdo da corrente lateral
alteraria os perfis de equilibrio das colunas dificultando a acdo de controle das malhas de

composicao de produtos.
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