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RESUMO

Um dos maiores desafios da industria é reduzir custos e impactos ambientais atraves
do gerenciamento eficiente dos recursos. Com esse intuito, técnicas de otimizacao
tém sido extensivamente empregadas. Nos métodos convencionais de projeto/sintese
de processos € assumida uma condi¢cdo operacional fixa, para a qual o custo total
anual inerente ao investimento e a operacdo € minimizado. No entanto, durante a
operacéo, as condicbes operacionais estao sujeitas a incertezas, como variabilidade
nas vazodes, composicdes e temperaturas das correntes, podendo provocar um maior
consumo energético. Nesse trabalho investigou-se o impacto da incerteza na sintese
de projetos de colunas de destilacdo, com o objetivo de desenvolver uma metodologia
sistematica para o projeto de colunas operacionalmente eficiente, ou seja, capaz de
operar ainda que sujeito a incerteza nas variaveis de processo. A metodologia
utilizada foi baseada em uma estratégia em dois estagios. O primeiro, estagio de
projeto, foi realizado através de um problema de otimiza¢do multiperiodo, onde cada
periodo corresponde a um cendrio operacional e tem como objetivo minimizar
simultaneamente o custo operacional e de investimento do projeto. O segundo,
estagio de operacédo, consistiu em uma analise de flexibilidade para verificar se o
projeto obtido no estagio anterior foi capaz de operar na regido de incerteza
especificada e identificar cenérios criticos para a operac¢ao validando o projeto. Ambos
estagios foram realizados através de simulacdes computacionais. Este procedimento
foi resolvido iterativamente até que se obtenha um projeto flexivel. Um estudo de caso
tedrico foi utilizado para validar e consolidar a metodologia proposta. Os resultados
obtidos indicam que a variabilidade na vazao e na composi¢ao da carga conduzem a
cenarios operacionais criticos que devem ser considerados no projeto 6timo com o
intuito de garantir a operacédo em toda a regiéo de incerteza considerada.

Palavras chave: otimizacdo de colunas de destilacédo; otimizacao de projetos sujeitos
a incertezas; flexibilidade; variabilidade; operabilidade.



ABSTRACT

One of the main challenge in the industry is to reduce costs and environmental impacts
through an efficient management of resources. To that end, optimization techniques
have been extensively adressed. In conventional design methods for process
synthesis, it is assumed that a fixed operating condition for which the total annual cost
inherent to the investment and operating cost is minimized. However, during operation,
the operating conditions are subject to uncertainties, such as variability in flow rates,
compositions and temperatures that could lead to a higher energy consumption. In this
work we investigated the impact of the uncertainty in the synthesis of distillation
columns in order to develop a systematic methodology for operationally efficient
design, i.e. able to achieve feasible operation even if subject to uncertainty in process
variables. The methodology proposed is based on a two stage strategy. The first stage
Is the design stage and it is performed through a multi-period optimization problem, in
which each period corresponds to an operating scenario. This optimatizon problem
aims to minimize both, the operating and investment costs simultaneously. The second
stage, the operating stage,consists of a flexibility analysis in order to verify if the design
obtained in the preceding stage can operate within the specified uncertainty region and
identify critical scenarios that should be added to the previous set of periods and the
multi-period optimization is reformulated. This procedure is iteratively solved until a
flexible design is obtained. In this work, both stages were carried out through computer
simulations. A theoretical case study was used in order to validate and consolidate the
proposed methodology. The results pointed out that the flow rate and composition
variability lead to critical scenarios for the operation that must be taken into account in
the design in order to ensure a feasible operation whitin the uncertainty range.

Keywords: distillation columns optimization; optimization projects subject to
uncertainties; flexibility; variability; operability.
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1 INTRODUCAO

A separacdo de misturas quimicas em seus constituintes tem sido praticada,
como uma arte, por milénios (SEADER; HENLEY, 2006). A maior parte dos processos
industriais da atualidade necessitam de operacfes de separacao, seja na etapa final
do processo, a fim de obter as exigéncias do produto a ser comercializado, ou durante
as etapas de processamento, para atingir as especificacbes de alimentacdo dos
equipamentos subsequentes. O método de separacdo mais amplamente utilizado
industrialmente é a destilacdo (KISTER, 1992).

A destilacdo € uma operacao unitaria de separacao baseada na diferenca dos
pontos de ebulicho dos componentes individuais de uma mistura. As primeiras
aplicacdes utilizando vaporizacdo bruta e equipamentos de condensacdo se
destinaram a concentracdo do teor alcodlico de bebidas. A primeira destilacédo
continua em coluna vertical foi desenvolvida por Cellier-Blumenthal na Franca em
1813. O primeiro livro sobre fundamentos da destilacao foi La Rectificacion de I'alcohol
escrito por Ernest Sorel em 1893 (KISTER, 1992).

Durante o século XX, a aplicacdo da destilacdo se expandiu de uma ferramenta
para concentrar o0 teor alcodlico das bebidas para uma técnica de separagdo
privilegiada na industria quimica. Essa expansao foi impulsionada pela descoberta da
eficAcia em separar o 6leo bruto em varios produtos por destilacdo. Desde entéo, a
aplicacdo dessa operacdo disseminou-se por grande parte dos processos quimicos
(KISTER, 1992). Atualmente, a destilacdo fracionada multiestagios é o método
industrial mais utilizado para a separacdo de misturas liquidas de componentes
quimicos.

Tendo em vista a relevancia da destilacdo no cenario industrial, atenta-se para
o fato desta ser uma das operacfes unitarias que mais demandam energia, sendo
responsavel pela geracdo de grandes impactos econémicos e ambientais em um
processo. Aliado a isso, a crescente procura por novas fontes renovaveis de energia
e o aumento dos custos da mesma, associados a questbes politicas e de
sustentabilidade econbémica, ambiental e social, ttm motivado estudos sobre a
otimizacao da eficiéncia energética de processos. A otimizagcdo conduz a projetos com
menores custos e que, preferencialmente, gerem menos impactos ambientais.

Nesse ambito, a otimizacdo de projetos contribui como uma ferramenta
importante para minimizar o custo total de um processo, que inclui o custo de

investimento (equipamentos e instalagcdes) e o0 custo operacional (consumo energético



da operacé&o). No caso de um projeto existente, onde 0s equipamentos encontram-se
instalados, busca-se reduzir o consumo de energia através da modificagcdo das
condicbes operacionais.

Um dos fatores que pode levar um projeto de colunas de destilagdo a consumir
mais energia do que o necessério para realizar a operacao, conforme a especificacao
do produto, é a presenca de disturbios durante a operacdo que, convencionalmente,
nao sao previstos no projeto de um processo. Esses disturbios acabam por promover
variabilidades nas variaveis de processo (e.g. vazdo, composicao, temperatura). A
presenca de disturbios pode acarretar em um aumento do consumo energético na
operacdo, além de, eventualmente, impedir que algumas restricbes operacionais
como o grau de pureza ou de recuperacdo dos produtos sejam alcancadas, se um
projeto eficiente de controle ndo for implementado.

Projetos que consideram variabilidades nas variaveis de processo, que s&o
intrinsecas a todos os processos durante a operacdo, ou seja, projetos sujeitos a
incertezas, sao tipicamente chamados de projetos flexiveis. Estes tém por objetivo
garantir a operabilidade dos processos considerando incertezas previamente
especificadas pelo projetista, tornando os projetos mais préximos a realidade e mais
eficientes do ponto de vista econémico e energético. Neste contexto, pretende-se com
este trabalho investigar a influéncia da variabilidade na vazdo e na composicao da
carga de alimentacdo da coluna de destilacdo sobre o projeto 6timo e a otimizacao

das condicdes operacionais da coluna.
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2 OBJETIVOS
2.1 Objetivo geral
Este trabalho tem como objetivo desenvolver um projeto de colunas de
destilacao operacionalmente eficiente, ou seja, 6timo do ponto de vista econémico e
capaz de garantir a factibilidade da operacéo ainda que sujeito a incertezas.
2.2 Objetivos especificos
e Construir e validar o estudo de caso através do uso de simulacdo
computacional;
e Obter o projeto 6timo a partir de simula¢des para uma condicdo nominal fixa
utilizando estimativas dos custos de investimento e operacional,
e Caracterizar as principais incertezas associadas ao projeto de colunas e avaliar
0 impacto dessas no projeto 6timo através de simulacoes;
e Definir uma metodologia para o projeto 6timo de colunas considerando

multiplos cenarios de operacao.
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3 FUNDAMENTACAO TEORICA E REVISAO BIBLIOGRAFICA

Separadores sdo equipamentos desenvolvidos para separar componentes
oriundos de uma mistura pré-concebida, explorando a diferenca das suas
propriedades fisico-quimicas. Propriedades essas como, por exemplo, ponto de
ebulicdo, solubilidade, densidade, tamanho, fase, capacidade de absorcgéao,
propriedades magnéticas e eletrostaticas entre outras. Esses equipamentos
desempenham a funcéo de ajustar a composicao de algumas correntes entre a saida
de um equipamento e a entrada de outro em unidades de processos, a fim de obter a
especificacdo requerida dos produtos ou remover impurezas e compostos
indesejaveis ao processo subsequente (PERLINGEIRO, 2005).

Encontra-se disponivel uma infinidade de tipos de separadores no ambito
industrial, os quais utilizam uma ou mais das diversas propriedades fisico-quimicas
dos compostos presentes nas misturas para conceber a separagdo. Pode-se citar
alguns dos separadores mais requisitados industrialmente, como os separadores
magneéticos, colunas cromatograficas, extratores, filtros, evaporadores e colunas de
destilacdo. Dentre todos, destaca-se o Ultimo, que sera o objeto de estudo deste

trabalho e recebera uma abordagem detalhada nas sessfes que seguem.

3.1 Destilacao

A destilacdo € uma das operacdes unitarias mais empregadas na industria
guimica e petroquimica (SEADER; HENLEY, 2006). Ainda que os primeiros relatos de
sua utilizacdo sejam do ano de 1820, hoje continua sendo o principal método de
separacao em unidades de transformacéao (KISTER, 1992). Colunas de destilacédo sé&o
responsaveis por grande parte do consumo energético de um processo, uma vez que
utiizam como agente de separacdo a energia, envolvendo elevados custos
operacionais, podendo inclusive limitar a produgéo.

A separacéo por destilacao é baseada na diferenca dos pontos de ebulicdo dos
componentes individuais da mistura. O objetivo da destilacdo € separar uma mistura
de dois ou mais componentes em um produto de topo (destilado) rico no componente
mais leve e um produto de fundo (residuo) rico no componente mais pesado.
Tradicionalmente, a mistura a ser separada (alimentacdo) encontra-se no estado
liquido ou numa mistura liquido-vapor, o produto de fundo encontra-se no estado
liquido e o produto de topo no estado liquido, vapor ou ambos (MCCABE; SMITH;
HARRIOTT, 1993).
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Uma representacdo esquemdtica do equipamento basico necessério a
destilacdo € apresentada na Figura 1, onde, além da coluna propriamente dita com
uma alimentacé&o e duas correntes de produto, ainda sédo requeridos um condensador

(no topo) e um refervedor (no fundo).

Figura 1 — Representacdo esquematica do equipamento para destilacéo.

Condensador

F,z

Y

Refervedor

Fonte: prépria autora, 2016.

Nas colunas de destilagdo convencionais, a corrente de vapor, ascendente na
coluna, é formada no refervedor, onde o calor fornecido evapora uma corrente liquida.
A corrente liquida, descendente na coluna, resulta da condensacédo da corrente de
vapor que chega ao condensador, onde € removido parte do calor fornecido no
refervedor. As correntes de vapor e liquido sdo colocadas em contato através de
pratos ou enchimentos (FLORINDO, 2012). Por meio de varios estagios de contato
em contracorrente dispostos em cascata de duas secfes com refluxo e refervedor é
possivel alcancar uma separacao nitida entre os dois componentes da alimentacao, a
menos que um azeoétropo seja formado (SEADER; HENLEY, 2006).
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3.1.1 Equilibrio Liquido-Vapor

O mecanismo que norteia as operagdes de destilagdo é o equilibrio liquido-
vapor (VLE, vapor-liquid equillibrium), formado através do contato das fases liquida e
de vapor, cuja composicao sera diferente. A facilidade da separacdo dos componentes
de uma mistura através de destilacdo depende essencialmente da diferenca na sua
presséo de vapor, ou volatilidade relativa, sendo a diferenca de composicao das fases
liqguida e de vapor a forga motriz da operacdo (KISTER, 1992). O parametro K;,
chamado de raz&o ou constante de equilibrio, constitui a medida da tendéncia do

componente i em vaporizar e esta representado pela Equagéo 1.

2=

K; 1)

Onde y; € a fracdo molar do componente i na fase de vapor e x; é a fracao
molar do componente i na fase liquida, K; é a constante de equilibrio do componente
i, dependente inversamente da pressao total P e diretamente da pressao de saturacao
ou de vapor, p;5*, a qual, por sua vez, depende fortemente da temperatura do
sistema.

Se o0s dois componentes formam misturas ideais, pode-se adotar o modelo
simplificado expresso pela Lei de Raoult, considerando que uma mistura com duas
fases (liquida e vapor) s6 esta em equilibrio se a temperatura de ambas as fases forem
iguais a temperatura do sistema e a pressao total de cada uma das fases (vapor e
liguida) seja igual a pressdo total do sistema, pode-se escrever que (LISTIK;
FRANCHI, 2014):

.sat

— .,.5at _ bi
Py, =pi>"x; © K==

2

Se K; <1 o componente i encontra-se concentrado na fase liquida, K; =1
indica que o componente i encontra-se igualmente distribuido por ambas as fases e
K; > 1 indica que o componente i encontra-se concentrado na fase de vapor
(FLORINDO, 2012).

A volatilidade relativa, a;;, entre os componentes i e j é definida pela Equacéo

3 (KISTER, 1992; SEADER; HENLEY, 2006).
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_Ki
aij = K

(3)

A volatilidade relativa pode ser expressa em termos das composi¢cdes do
equilibrio liquido-vapor. Para sistemas binérios de destilacdo, onde os componentes
leve e pesado sdo representados, respectivamente, pelos indices 1 e 2, tém-se a
Equacédo 4 (SEADER; HENLEY, 2006).

y
Ky _ "xy _ yi(1-x1)
K> yz/xz x1(1-y1)

(4)

4)

O valor da volatilidade relativa quantifica a facilidade ou dificuldade de
vaporizacdo de um componente em detrimento ao outro. Quanto maior o seu valor,
maior sera a tendéncia de um componente se vaporizar frente ao outro e a mistura é
facilmente separada através da destilacdo. No entanto, valores de volatilidade relativa
proximos da unidade atentam para a dificuldade ou impossibilidade de separacéo por
destilacao (KISTER, 1992).

Para sistemas nao ideais, as fugacidades do componente i no vapor e no
liquido desempenham o mesmo papel que a pressao parcial do componente na forma
de vapor e a pressdo de vapor do componente no liquido. A fugacidade pode ser
considerada como uma pressao termodinamica. No equilibrio, a fugacidade do
componente i na fase vapor € igual a fugacidade do componente i na fase liquida

(Equacéo 5):
fi" =1 (5)

A fugacidade do componente i na fase vapor, f;”, pode ser considerada como
uma presséo parcial corrigida dada pela Equacéo 6. Do mesmo modo, a fugacidade
do componente i na fase liquida, fiL, pode ser considerada como uma pressao de

vapor corrigida dada pela Equacéo 7.

=@ Py 6)
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fit = 0y Capi®) (7

O coeficiente de fugacidade do componente i na fase vapor, cﬁiv, € responsavel
pelo efeito de ndo idealidade na fugacidade do vapor. Geralmente é estimado a partir
de uma equacao de estado e baseia-se na temperatura do sistema, na presséo e
composicdo do vapor. O coeficiente de fugacidade do componente puro, ¢;°%, é
estimado na presséao e temperatura do sistema. O fator de Poyinting, y;, € responsavel

pelo efeito da pressdo na fugacidade do liquido, uma vez que o coeficiente de

fugacidade na fase liquida, (f)iL, € avaliado a presséo de vapor do componente puro,
Y; € usado para representar a diferenca entre a pressao de vapor do componente
puro e a pressdo da mistura. Esse efeito é pequeno e pode ser desprezado a baixas
pressfes, mas € importante considera-lo em caso de pressoes altas. O coeficiente de
atividade no liquido, y;, corrige a fugacidade do liquido para o efeito da néo linearidade
e depende da temperatura e da composicdo da fase liquida. Para misturas de
componentes semelhantes, que tendem a formar solucdes ideiais, esse valor é
préximo da unidade (KISTER, 1992). O coeficiente de atividade pode ser estimado a
partir de um modelo termodinamico para fase liquida.

Combinando as equacgdes acima, obtém-se a Equacgéo 8 que estima o valor de

K; para misturas de comportamento ndo ideal.

(8)

Para um dado equilibrio liquido-vapor, os componentes leves, detentores de
menores pontos de ebulicdo (maiores valores de K), se concentrardo na fase vapor,
enquanto que os componentes pesados (maiores pontos de ebulicdo e menores
valores de K), na fase liquida. Dessa maneira, € possivel separar as fragdes ricas em
componentes mais leves das ricas em componentes mais pesados em um Unico
estagio de equilibrio, através da diferenca de volatilidade entre os componentes
presentes na mistura, por meio do aquecimento da mesma a pressao constante ou
reducdo da pressao a temperatura constante. A esse processo da-se o nome de flash
(MCCABE; SMITH; HARRIOTT, 1993).
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Ainda que a partir de separacfes do tipo flash seja possivel separar uma
mistura em fracdes mais leves e mais pesadas, nem sempre por meio desses
processos consegue-se atingir a especificacdo de pureza desejada. Para tal, usa-se
as correntes liquidas e de vapor oriundas de um primeiro estagio de equilibrio como
alimentacdo para um segundo estadgio e assim sucessivamente, chegando a
configuracdo de uma coluna de destilacdo propriamente dita (MCCABE; SMITH,;
HARRIOTT, 1993). A coluna de destilacdo pode ser entendida como um espaco em
gue correntes de vapor e liquido sdo postas em contato intimo de modo a promover a
transferéncia de massa entre elas. Este contato é propiciado através dos inimeros
estagios de equilibrio, que configuram os pratos que constituem a coluna (LISTIK;
FRANCHI, 2014).

3.1.2 Modelos termodinamicos

A termodinamica tem um papel fundamental nas operagdes de separagdo no
que diz respeito a energia requerida e a predicdo da composicdo das fases em
equilibrio. Tendo em vista essa importancia, é indispensavel a escolha de um modelo
termodinamico apropriado as caracteristicas dos componentes da mistura e a suposta
interacao entre eles.

N&o existem equacgbes universais disponiveis para o célculo das propriedades
termodinamicas de misturas néo ideais. Para isso, sdo utilizados modelos conhecidos
como equacdes de estado e modelos de fase liquida que se baseiam em equacdes
constitutivas, pois dependem da natureza dos componentes da mistura. As equacoes
de estado relacionam o volume molar, a temperatura e a pressdo. Um grande ndmero
de equacdes de estado tém sido propostos, principalmente para a fase vapor. A mais
simples delas € a lei dos gases ideais, que se aplica apenas a baixas pressfes ou
altas temperaturas, de modo que negligencia o volume ocupado pelas moléculas e as
forcas intermoleculares existentes. Todas as outras equacgdes de estado propostas
tentam corrigir essas duas deficiéncias (SEADER; HENLEY, 2006).

A equacéo de van der Waals foi a primeira abordagem bem sucedida para a
formulacdo de uma equacao de estado para um gas néo ideal. No entanto, raramente
é utilizada na engenharia pois sua gama de aplicacdo € muito estreita. As equacdes
de estado mais amplamente utilizadas por engenheiros sdo as equacdes cubicas
como Redlich-Kwong (RK), Soave-Redlich-Kwong (SRK) e Peng-Robinson (PR).
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3.2 Projeto de colunas de destilagao

O design de uma coluna de destilacdo inclui algumas premissas como a
especificacdo do grau de separacdo pretendido, a selecdo das condicdes
operacionais, o dimensionamento da coluna (diametro, nimero de pratos ou altura de
enchimento), a especificacdo da razdo de refluxo, a determinacdo do local da
alimentagao, entre outras.

Existem muitos métodos para projetos de colunas de destilacao tradicionais
conhecidos, podendo-se encontrar na literatura diferentes metodologias para

diferentes ambitos de aplicacéo.

3.2.1 Métodos para calculo de colunas

3.2.1.1 Métodos short-cut (simplificados)

Pode-se dar inicio a um projeto de uma coluna obtendo-se uma estimativa para
0 numero minimo de pratos ideais para realizar a separacdo (correspondente a
condicao hipotética de refluxo total) e para a razdo minima de refluxo (correspondente
a situacao hipotética de infinitos estagios ideais), com estes, determina-se um par
namero de pratos ideais versus razao de refluxo que possibilite a separacdo com as
especificacdes requeridas (LISTIK; FRANCHI, 2014). Para tal estimativa inicial,
existem métodos simplificados denominados short-cut, que possibilitam seu calculo
através de equacdes baseadas em uma série de hipoteses que simplificam o
eqguacionamento do problema, o qual consiste em balancos materiais e de energia
prato a prato, além do equilibrio liquido-vapor. Sdo exemplos: o método de McCabe-
Thiele para separacdes binarias e o método de FUG (Fenske, Underwood e Gilliland)
para separacfes multicomponentes.

Casos como o mencionado, onde através dos dados das correntes de entrada
e da recuperacao desejada dos produtos chave é possivel determinar o numero de
pratos e a razao de refluxo, sdo chamados de problemas de projeto. Ja casos onde a
coluna é existente e sdo conhecidos o numero de estagios de equilibrio e a razéo de
refluxo, sdo denominados problemas de simulacdo, onde o que se deseja € determinar
as correntes de topo e fundo da coluna. Para isso, faz-se necessario o uso de

metodologias mais rigorosas que utilizem equagdes com menor grau de simplificacao.
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3.2.1.2 Métodos rigorosos

Para problemas de simulagéo, existe uma grande variedade de métodos de
solucao ditos rigorosos, 0s quais, contrariamente aos métodos short-cut, resolvem o
modelo matematico da coluna, de fato, solucionando as entradas e saidas de todos
0s estdgios da mesma, valendo-se, para tanto, dos balancos de massa e energia em
cada prato, assim como da relacéo de equilibrio mais adequada para cada um deles
(LISTIK; FRANCHI, 2014). Em linhas gerais, 0 objetivo destas metodologias é a
determinacao tanto das vazdes de liquido e vapor em cada estagio como também da
temperatura e composi¢cao das fases, utilizando minimamente de simplificagdes nas
equacdes. Usualmente a presséo de operacao € definida previamente.

Uma metodologia usual para colunas de destilacdo € o equacionamento prato
a prato onde assume-se que o equilibrio de fases é atingido, que ndo ocorrem reacdes
quimicas e despreza-se o arraste de gosta de liquido no vapor e de bolhas de vapor
no liquido através da escolha apropriada do didametro da coluna. A base dos métodos
rigorosos reside na solucdo de um conjunto de equacdes que inclui balancos
materiais, equilibrio de fases, consisténcia das fracdes molares e balancos de energia,
conhecido como equacdes de MESH (Material balance, Equilibrium, Summation, and
Heat (energy balance equations) (SEADER; HENLEY, 2006). A resolucdo deste
conjunto de equacgdes alcangou significativa maturidade e hoje existem diversos
meétodos robustos disponiveis e implementados em simuladores comerciais.

A pratica atual baseia-se principalmente nos métodos do Ponto de Bolha, Soma
das Vazbdes, Newton-Raphson e Inside-out. Os dois ultimos métodos sdo os mais
largamente utilizados, pois permitem uma flexibilidade consideravel na escolha das
variaveis especificadas e geralmente sdo capazes de resolver a maioria dos
problemas (SEADER; HENLEY, 2006). Os métodos estdo baseados em uma
estratégia de decomposicéo, onde algumas variaveis séo fixas em um loop interno e
atualizadas externamente. Por exemplo, se fixarmos a temperatura e vazées em cada
estagio, o equilibrio de fases e os balancos molares séo resolvidos através de um
sistema linear. O somatério das fracdes molares e o balanco de energia sao utilizados

para atualizar a temperatura e as vazdes até eventual convergéncia.

3.3 Precificacao
A performance econbmica prevista para um processo em fase de projeto e a

real de um processo em operacao podem ser medidas atraves de critérios expressos
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por funcdes de lucro e custo. Esses critérios sdo utilizados tanto em problemas de
dimensionamento como de simulacdo (PERLINGEIRO, 2005).

Assim como as operacdes de destilacdo sdo as mais versateis para separacao
dos componentes de uma mistura, também sdo as que mais demandam energia para
tal, sendo consideradas as maiores consumidoras de energia NnosS pProcessos
industriais (DRLJO et al., 2012). O consumo energético da coluna de destilacdo é
dependente das variaveis de operacao e a otimizacdo destas pode minimizar o custo
operacional relativo as cargas térmicas nos refervedores e condensadores, vazdes de
fluidos refrigerantes e de aquecimento, ao bombeamento, entre outros.

Pode-se estimar os custos de um processo de maneira detalhada ou
aproximada, dependendo da etapa do projeto em que sera praticada. Uma estimativa
detalhada é conduzida por especialistas com base em desenhos e especificacdes
sobre o processo a fim de formalizar propostas para a compra dos equipamentos. J&
uma estimativa aproximada é baseada nas dimensdes dos equipamentos mais
importantes e nas estimativas de consumo de matérias-primas, insumos e utilidades.
Muitos itens de estimativa mais incerta sdo correlacionados, através de fatores
empiricos, com outros que podem ser estimados com maior precisdo em funcdo da
experiéncia acumulada no projeto de processos. Em razédo disso, a sua precisdo é
inferior, mas a sua execucdo é muito mais rapida. Esse tipo de estimativa é adotada
para discriminar diferentes alternativas nos estagios preliminares do projeto, etapa em
gue a precisdo nao é relevante (PERLINGEIRO, 2005).

O custo total do projeto inclui, além do custo de operacdo, também o custo de
investimento que se refere a aquisicdo dos equipamentos propriamente ditos, como o
casco da coluna e seus aderecos internos (pratos, recheios, etc.), refervedores e
condensadores e o custo da instalacdo dos mesmos. Para predizer com precisao o
custo operacional leva-se em consideracdo o custo das utilidades como agua de
resfriamento e vapor de aquecimento, dos eventuais combustiveis utilizados e até
mesmo correlacdes para a atual inflacdo (PIOTROWIEZ; SECCHI, 2005).

O custo total é geralmente utilizado como critério de selecdo entre diferentes
alternativas de projetos. Sendo assim, ressalta-se a importancia da analise econémica
para os projetos de colunas, existem diversos meétodos utilizados para tal precificagcéo.

Em colunas de destilagcéo, a relacdo razédo de refluxo versus numero de pratos
estabelece um compromisso entre o custo de operagéo e o de investimento no projeto

de colunas, tendo em vista que quanto menor o numero de pratos da coluna (menor
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custo de investimento na compra do equipamento), maior serd o refluxo necessario
para atingir a especificacdo do produto (maior custo operacional pelas cargas térmicas
do refervedor e condensador). Da mesma maneira que um aumento da razdo de
refluxo, em funcdo do aumento das vazdes internas, requer um maior diametro da
coluna a fim de evitar inunda¢des. Em sintese, uma mesma separacao pode ser obtida

para os graus de liberdade nimero de estagios e razdo de refluxo.

3.4 Simulacao de processos

Os modelos de processos consistem em um conjunto de equagfes que
descrevem o0 comportamento do processo e relacionam as suas variaveis.
Usualmente, esses modelos sdo complexos e ndo admitem solucdo analitica,
necessitando ser solucionados numericamente. Nesse ambito, o simulador resolve o
modelo com o intuito de predizer o comportamento do processo.

A preocupacdo com 0 uso consciente de energia, associada a questdes
politicas e de sustentabilidade econémica, social e ambiental tém servido de motor
para a investigacéo e desenvolvimento de processos mais eficientes energeticamente,
gue conduzam a menores custos de investimento e operagdo, com menores impactos
ambientais e maior seguranca. Neste ambito a simulacdo de processos constitui uma
ferramenta tecnologica essencial, cujo desenvolvimento se baseia na modelagem de
processos e através da qual é possivel o design e o desenvolvimento de processos,
dimensionamento e determinacdo da operabilidade dos equipamentos que o integram
para a generalidade das industrias (FLORINDO, 2012).

O avanco da simulacdo de processos auxiliada por computadores durante as
Gltimas décadas tem sido muito expressivo. Até o final da década de 1970, era raro
gue um graduado em engenharia tivesse qualquer experiéncia na utilizacdo de um
simulador de processos. A maioria dos balancos materiais e energéticos ainda eram
feitas a mao por equipes de engenheiros. A simulacdo rigorosa de equipamentos de
separacdo multiestagios, por exemplo, era geralmente inédita, o projeto de tal
equipamento foi conseguido através de uma combinacdo de andlises simplificadas,
métodos short-cuts e anos de experiéncia. Atualmente, no entanto, estar familiarizado
com ferramentas de simulacdo computacional vem sendo um diferencial positivo para
engenheiros no mercado de trabalho (TURTON et al., 2012).

Os graus de liberdade em um modelo correspondem ao namero de variaveis

gue podem ser especificadas de forma independente e é definido como na Equacéo
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9, onde N, é o numero de graus de liberdade, N, € o niamero total de variaveis
envolvidas no problema e N; € o numero de equacdes independentes (incluindo

especificacoes).

N, = Ny — Ng (9)

A analise de consisténcia do problema pode ser feita com base nos graus de
liberdade. Se N, = 0 o problema € exatamente determinado, entdo o numero de
equacdes independentes € igual ao nimero de variaveis de processo e 0 conjunto de
equacdes, sendo esta uma condicdo necessaria mas ndo suficiente para que o
sistema simulado tenha solucdo. Se N, > 0 o problema é indeterminado, existem mais
variaveis de processo no problema do que equacdes independentes, pelo menos uma
variavel pode ser otimizada. Se N, < 0 o problema é sobredeterminado, existem
menos variaveis de processo no problema do que equacgbes independentes e,
consequentemente, o conjunto de equacbes ndo tem solucdo (EDGAR;
HIMMELBLAU; LASDON, 2001).

De certa forma, 0 conhecimento necessario para simular um processo quimico
com sucesso dependera do simulador utilizado. Atualmente, existem Varios
simuladores de processos no mercado, alguns jA muito consolidados e utilizados
industrialmente como, por exemplo, CHEMCAD, Aspen Plus, HYSYS, PRO/II, outros
mais recentes, ainda em aprimoramento e mais utilizados academicamente, como o
ChemSep. Este ultimo sera utilizado para realizar as simulaces do presente trabalho

e € abordado na secéo seguinte.

3.4.1 Simulador ChemSep

ChemSep é um simulador de colunas para operacdes de destilacdo, absorcao
e extracdo. Em uma interface facil e intuitiva, é capaz de simular colunas com até 40
componentes e 300 andares de equilibrio utilizando um banco de dados que cobre
mais de 400 produtos quimicos. O simulador foi desenvolvido para solugédo de
diversas colunas industriais de dificil convergéncia e se comporta de forma robusta,
sem exigir que o usuario faca qualquer tentativa inicial (KOOIJMAN; TAYLOR, 2006).

O simulador ChemSep detém muitas propriedades fisicas e termodinamicas
para predizer os coeficientes de atividade, pressdes de vapor, equacdes de estado,

entre outras, das misturas a serem separadas na coluna. Essas propriedades
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determinam as fragBes molares no equilibrio de fases, bem como os termos do
balanco de energia. Tipicamente, eles tém uma profunda influéncia sobre a simulagéo.
Selecionar os modelos certos exigira uma visao a partir do usuario, sabendo que néo
ha modelos que cobrem todos os sistemas e operacdes. Além disso, o simulador
oferece uma ampla variedade de maneiras de analisar os resultados da simulacéo,
como McCabe-Thiele e diagramas operacionais (KOOIJMAN; TAYLOR, 2006).

3.4.2 Simulacéo de colunas de destilacéo

Usualmente, torres de  separacdo liquido-vapor, multiestagios,
multicomponentes, sejam de pratos ou de enchimento, sao projetadas através do uso
de simuladores. Os célculos sdo normalmente baseados em estagios de equilibrio,
mas modelos de transferéncia de massa mais realisticos também podem ser
adotados. Os célculos de estagios de equilibrio aplicam balancos molares de
componentes, balancos de energia e o critério de equilibrio de fase liquido-vapor prato
a prato, e utiliza um namero razoavel de correlacées termodinamicas baseadas em
equacdes de estado ou em coeficientes de atividade de fase liquida para estimar os
valores do parametro K e as entalpias. O conjunto de equagdes resultante é ndo linear
e é resolvido de forma iterativa através dos meétodos citados na secdo 3.2.1.2,
principalmente inside-out ou Newton-Raphson, para determinacao de perfis de vazao
de vapor e liquido e respectiva composicao e de perfis de temperatura, a partir de um

conjunto de pressuposicodes iniciais (FLORINDO, 2012).

3.5 Otimizacao de processos

Engenheiros trabalham no dimensionamento inicial dos equipamentos e se
esforcam para melhorar o funcionamento destes. Uma vez instalados, a preocupacao
dos profissionais se volta a busca por um aumento na produc¢ao, maior lucro, menor
custo, reducdo do consumo de energia, entre outras, na operacdo destes
equipamentos. Problemas como estes podem ser solucionados com o auxilio de
técnicas de otimizacao.

A resolugéo de problemas de dimensionamento, comumente, admite mais de
uma solucéo, tendo em vista que as metas de projeto séao insuficientes, dando margem
a graus de liberdade. Neste caso, torna-se imprescindivel buscar a melhor dentre as

solugdes viaveis, a solucdo 6tima, através da otimizag&o deste projeto.
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Um processo pode ser representado por algumas equacdes ou talvez apenas
por dados experimentais. Se o critério de desempenho for o custo minimo, o objetivo
da otimizacdo € encontrar os valores das variaveis no processo que produzam o
melhor valor do critério de desempenho, ou seja, 0 menor custo. Os problemas tipicos
em projetos de processos de engenharia ou operacao da planta tém infinitas solugdes.
A otimizacdo esta preocupada com a selecdo do melhor entre todo o conjunto de
meétodos quantitativos eficientes (EDGAR; HIMMELBLAU; LASDON, 2001).

3.5.1 Otimizagé&o de colunas de destilagdo

Uma grande gama de métodos de otimizagdo sé@o disponiveis para aplicacao
no projeto de colunas de destilacdo. Edgar, Himmelblau e Lasdon (2001) classificam
0s problemas de otimizacdo para a destilacdo em estado estacionario, em ordem
crescente de complexidade, como:

1. Determinacdo das condi¢Bes operacionais ideais para uma coluna ja existente
alcancar um desempenho especifico a um custo minimo (ou consumo
energético minimo);

2. Determinacao das condi¢des operacionais e o numero (minimo) de estagios de
equilibrio (pratos) requeridos para a separacao;

3. Determinacdo do numero de estagios de equilibrio e a localizagdo 6tima da

alimentacéo e da(s) retirada(s) lateral(ais).

O trabalho pioneiro nesta area foi de Sargent e Gaminibandara (1976). Neste
trabalho o niumero de pratos € fixo e o objetivo € identificar a localizacdo 6tima da
alimentacdo bem como as condi¢des operacionais 6timas. Viswanathan e Grossmann
(1990) propuseram estratégias de otimizacdo para a localizacdo étima do prato de
alimentacdo e para o numero de pratos em colunas de destilacdo. Pouco tempo
depois, Viswanathan e Grossmann (1993) sugeriram uma formulacédo alternativa para
0 mesmo problema, através de um modelo matematico para a otimizacdo do niumero
de pratos fixando a localizacdo do prato de alimentacdo. Mais tarde, Yeomans e
Grossmann (1999) e Yeomans e Grossmann (2000) apresentaram modelos de
otimizacdo para a sintese de sequéncias de colunas de destilagdo termicamente
acopladas. Em seu trabalho, Barttfeld, Aguirre e Grossmann (2003) examinaram
modelos alternativos para a otimizagdo econdémica de colunas de destilagdo

multicomponente. As diferentes representacfes envolvem varias formas de
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representar as escolhas para o numero de pratos e a localizagdo do prato de
alimentacdo. Além disso, séo consideradas alternativas para modelar a troca térmica,
guando o numero de pratos da coluna deve ser determinado. Ainda no mesmo ano,
Caballero, Reyes-Labarta e Grossmann (2003) apresentaram um procedimento de
otimizacao para o projeto de uma sequéncia de colunas de destilacdo termicamente
acopladas para separar uma mistura ndo azeotropica levando em consideracdo o
custo total anual do processo.

Trabalhos mais recentes como o de Kamath, Grossmann e Biegler (2010),
propde modelos agregados para sistemas de destilagdo complexos em fluxogramas
de grande escala. Esses métodos, baseados nas equacdes de Kremser, sdo
sistematicamente analisados e melhoram algumas das aproximacfes anteriormente
propostas, exibindo previsdes precisas com menor esforco computacionais quando
comparado aos modelos rigorosos. O projeto ideal de sistemas de destilacéo
complexos para separagao de misturas multicomponentes zeotropicas é estudado por
ZOU et al. (2012) através de uma modelagem matematica de superestrutura,
utilizando modelos fisicos rigorosos para cada fase de transferéncia de calor e massa
para garantir a confiabilidade pratica e a otimizagdo dos modelos obtidos. Trés
exemplos de separac¢des multicomponentes foram empregados para provar a eficacia

da abordagem proposta.

3.5.2 Otimizacao de projetos sujeitos aincerteza

Nos métodos convencionais de sintese e projeto de processos € assumida uma
condicao operacional fixa, para a qual o custo total anual inerente ao investimento e o
custo operacional sdo minimizados e um projeto de um sistema de controle e operacao
se torna necessario para manter o processo operando nas condicfes operacionais
Otimas definidas no projeto. No entanto, durante a operacdo as condicbes
operacionais estdo sujeitas a incertezas, como distlrbios que causam variabilidades
nas vazoes, composicdes e temperaturas das correntes de processo, levando a
distintos cenérios de operagéo.

Devido a estes disturbios e ineficiéncias do projeto de controle, o consumo de
energia médio durante a operacao pode ser maior que 0 minimo necessario para um
determinado desempenho. Em um cenario desfavoravel, especificagbes operacionais
como 0 grau de pureza ou de recuperagcédo dos produtos, podem nem mesmo ser

atendidas. Portanto, se torna evidente que as incertezas, intrinsecas aos processos,
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precisam ser consideradas ainda na etapa de projeto para que este seja
operacionalmente eficiente ndo apenas em sua concepg¢ao, mas durante toda a sua
operacao.

Nesse contexto, a flexibilidade consiste na capacidade do processo de
encontrar operacdo factivel para um dado intervalo de incerteza (HALEMANE;
GROSSMANN, 1983). O problema de sintese sujeito a incerteza consiste em
minimizar o valor esperado da funcédo custo para os parametros incertos variando
dentro de uma regido pré-especificada no projeto. Este problema tem natureza
estocéstica, uma vez que ndo se tem certeza a respeito dos valores exatos dos
parametros do processo, podendo ser aproximado por uma formulagéo deterministica,
onde um conjunto finito de pontos é utilizado para representar essa incerteza. E entéo
formulado um problema multiperiodo/multicenario, onde cada periodo/cenario
consiste em uma condigao operacional.

Como ja mencionado, Halemane e Grossmann (1983), com o intuito de manter
rigorosamente a viabilidade operacional de processos (para uma gama de parametros
limitada pelo projetista) propuseram um algoritmo iterativo multiperiodo para resolugéo
de projetos sujeitos a incertezas. Este processo se mostrou eficiente para os exemplos
demonstrados no trabalho para trocadores de calor e reatores. Décadas mais tarde,
Escobar (2011) utilizou a mesma superestrutura para minimizar simultaneamente o
custo operacional e o custo de investimento de projetos de redes de trocadores de
calor flexiveis e controlaveis, através de um projeto baseado numa estratégia em dois
estagios. Steimel e Engell (2015) utilizaram da mesma estratégia em dois estagios,
desta vez a abordagem foi implementada na ferramenta computacional FSOpt (Flow
sheet Superstructure Optimization), aplicando a dois estudos de caso, a
hidroforminacdo de dodec-1-eno e a separa¢do de uma mistura azeotropica de agua
e acido férmico por destilagdo. Uma revisao dos principais trabalhos publicados na
area de flexibilidade foi produzida por Grossmann, Calfa e Garcia-Herreros (2014),
fornecendo uma perspectiva histérica e uma visdo geral de trabalhos pioneiros
desenvolvidos na area da resiliéncia (flexibilidade) para processos quimicos, bem

como apresentando novos autores interessados nessa esfera de estudo.
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4 METODOLOGIA
4.1 Projeto de coluna de destilac&o

O projeto de uma coluna de destilacdo € geralmente baseado em
especificacbes como o grau de separacdo ou pureza do produto, dada uma
alimentacdo fornecida a unidade, a uma composicdo, temperatura e vazao
conhecidas. O projetista deve determinar o tamanho da coluna e a taxa/razdo de

refluxo necessaria para atender essas especificacdes.

Figura 2 — Esquema de uma coluna de destilag&o.

F, ZF

N-1

A

Refervedor

Qr
\T// B, Xe
T

Fonte: prépria autora, 2016.

A Figura 2 ilustra uma coluna de destilacdo e as variaveis comumente utilizadas
para representar as suas correntes, onde F € a vazao de alimentacao, D é o produto
destilado, B é o produto de fundo, V é a vazao de vapor e L é a parcela de destilado
gue retorna a coluna como refluxo. O balanco material global para uma coluna de
destilacdo em estado estacionario é tal como na Equacéo 10. O balangco material para
o componente i, Equacdo 11, é acompanhado da fracdo deste componente, x;, em
cada corrente.

F=D+B (10)
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F..Xi,F = D.x,:,D + B.xl"B (11)

A vazéao de vapor no topo da coluna, V, € a soma da corrente que retorna a
coluna no topo com a corrente que sai da coluna como destilado, Equacao 12. A razéo
entre essas duas correntes é definida como razéo de refluxo, R, Equacédo 13. Dessa
forma, a vazao de vapor pode ser expressa em funcéo de D e R, conforme Equacgao
14.

V=L+D (12)
L=R.D (13)
V=D.(1+R) (14)

A vazdao volumétrica de vapor, V,, também esta relacionada com a velocidade
de escoamento do vapor, v, € com a area transversal da coluna, A, Equacéo 15. O

didmetro da coluna cilindrica, Di, é expresso pela Equacéo 16.

V,=v.4 (15)

Di = (ﬂ)l/ ? (16)

T

Para atingir as especificacdes exigidas em uma operacao de destilacdo, os
equipamentos de troca de calor necessitam de uma area de troca térmica, Ay, que
suporte as vazdes da coluna, essas areas podem ser calculadas pela Equacéo 17,
onde Q é a carga térmica no condensador ou no refervedor, U é o coeficiente global
de transferéncia de calor do equipamento e AT € a diferenca de temperatura média

entre os fluidos em contato.
Ar = Q. (17)

Um projeto de coluna envolve, primordialmente, a determinacéo das condicdes
operacionais, do numero de pratos/estagios de equilibrio, da localizacdo do prato de
alimentacdo, da razdo de refluxo e do consumo energético, a fim de se obter uma

dada especificacéo de qualidade do produto.
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Para uma dada especificacdo, existe uma quantidade minima de estagios de
equilibrio necesséria para que a separacao seja alcancada, o que ocorre em refluxo
total. Por outro lado, existe um valor de refluxo minimo necessario para que exista
forca motriz para a separacao e que esta seja alcancada em um equipamento finito.
Para valores de raz&o de refluxo entre 0 minimo e o total, quando a razéo de refluxo
€ aumentada, o numero de estagios de equilibrio tedricos necessérios para uma dada
saparacao diminui. Esse aumento, portanto, pode resultar em menores custos fixos
(de investimento) para a coluna de destilacdo e maiores custos operacionais para o
suprimento energético no refervedor e no condensador. Claramente existe um
compromisso entre 0s custos de investimento e operacionais no projeto de uma

coluna de destilacéo.

4.2 Otimizacao de projetos de colunas através de simulacéo

No geral, em problemas de otimizacéo de colunas de destilagédo, busca-se uma
razdo de refluxo 6tima. A qual refere-se ao ponto onde a soma dos custos de
investimento e operacionais é minima. Utilizando regras heuristicas, costuma-se
considerar que a razdo de refluxo ideal é entre 1,1 e 1,3 vezes a razéo de refluxo
minima (PETERS; TIMMERHAUS, 1991).

A metodologia seguida para a obtencao da razao de refluxo 6tima foi a proposta
por Peters e Timmerhaus (1991). A qual consiste em considerar algumas situacées
distintas de configuracdo de colunas, variando o niamero de pratos, o que atribui a
cada situacdo um valor diferente de razdo de refluxo, determinando os custos totais
decorrentes através de funcdes de custo. Os valores obtidos sao tracados em um
grafico, como o exemplificado pela Figura 3, de Custos (fixos, operacionais e totais)
versus Razdo de refluxo, onde o ponto de minimo da curva de custos totais

correspondera ao valor de refluxo 6timo.
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Figura 3 — Grafico para obtencao da razédo de refluxo 6tima.
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Fonte: adaptado de Peters e Timmerhaus, 1991.

A metodologia proposta foi implementada com o auxilio do simulador
ChemSep. Neste ambiente foi realizada a construcdo das simulagdes nos diferentes
cenarios do projeto e a validacdo da metodologia. No simulador é possivel fazer a
selecdo do modelo termodinamico que melhor se adapta ao projeto entre um banco
com diferentes tipos de modelos.

Em suma, os problemas de otimizacdo em colunas de destilacdo do presente
trabalho foram solucionados através de simulacdes onde, fixando algumas variaveis
de projeto como pressao de operacado, vazao e composi¢cao de alimentacéo, local e
temperatura da alimentacéo e pureza (de topo e fundo), restringiu-se o problema a um
grau de liberdade, referente ao nimero de estagios ou a razéo de refluxo. Na medida
em que foi atribuido um valor a um destes parametros (numero de estagios, por
conveniéncia), encontrou-se o valor do outro. Tendo em vista que ambos se
relacionam intimamente e estdo inseridos nas funcdes de custo, péde-se, através da
resolucao destas fungdes para varios cenarios, obter uma metodologia de otimizagéo
para o problema buscando o custo minimo. Depois da avaliagdo dos custos de cada
cenario, a decisdo se deu pelo cenéario que, obtendo o menor custo, apresentou
viabilidade técnica e se enquadrou nas necessidades e exigéncias do projeto.

Inicialmente, a otimizac&o foi realizada em um projeto de coluna para uma
condicdo operacional fixa. Depois da validagcdo do método para essa condi¢cdo, ou

seja, da certeza de que o0s modelos do simulador estavam adequados as
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necessidades do projeto, foram testados projetos nos quais o efeito da variabilidade
das variaveis vazao e composi¢cao na carga era considerado, ou seja, projetos sujeitos

a incertezas.

4.3 Precificacao

A predicao dos custos de investimento foi realizada em funcéo do diametro da
coluna, que estava relacionado com a vazao maxima permitida do vapor no topo da
coluna para que ndo haja inundacdo. Somou-se a isso o custo com tubulagdes,
isolamento e instrumentacéo, equivalente a 60% do custo do equipamento instalado.
Encargos fixos anuais somam 15% do custo total do equipamento instalado,
tubulacéo, instrumentacao e isolamento (PETERS; TIMMERHAUS, 1991). A Tabela 1

traz os custos para 0s equipamentos instalados, incluindo custos de entrega e

montagem.
Tabela 1 — Custos de equipamentos instalados.
Coluna de pratos Condensador Refervedor
Area de Area de
Diametro, m Custo, $/prato transferéncia Custo,$ transferéncia Custo, $
térmica, m2 térmica, m2
1,50 2640,00 75 21100,00 90 37200,00
1,75 3170,00 95 24600,00 130 45700,00
2,00 3910,00 110 27000,00 165 52700,00
2,25 4730,00 130 29800,00 200 59100,00
2,50 5680,00 150 32250,00 240 65200,00

Fonte: adaptado de Peters e Timmerhaus, 1991.

J& os custos operacionais dependem de correlacbes que consideram 0s custos
correntes com utilidades como agua de resfriamento, vapor de aquecimento e
combustiveis, a taxa de tranferéncia de calor no condensador e no refervedor, a
capacidade calorifica e a temperatura do fluido e o calor de condensacéo. Segundo
Peters e Timmerhaus (1991), o custo do valor de aquecimento € de 3,31 $/103Kg e o
de agua de arrefecimento de 0,0238 $/103Kg. Esses valores foram considerados
validos no presente trabalho.

O equacionamento foi estruturado de forma que o0s custos fixos representam a
soma dos custos com 0s equipamentos (coluna, condensador e refervedor) e os

custos operacionais a soma dos gastos com utilidades. A soma de ambos é o custo
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total anual da operacdo em cada coluna utilizado como critério indicador da

otimizacao.

4.4 Projeto sujeito a incerteza

Para um melhor entendimento e visualizacdo do tipo de problema abordado
neste trabalho, considere o projeto 6timo de uma coluna de destilagdo exemplificado
pela Figura 4. Deseja-se uma pureza de no minimo 98% do componente chave leve
no topo e no maximo 3% no fundo. Estas sdo as restricdes operacionais que devem
ser atendidas pelo projeto e durante a operacéo da coluna. No entanto, a carga da
coluna apresenta uma incerteza na vazéo, podendo variar entre 90 e 110 kmol/h, e na
composicao, na faixa entre 0,45 e 0,55. Cada conjuntura, consistindo de um valor de
vazao e um valor de composicédo, corresponde a um possivel cenario de operacao. O

objetivo da otimizacdo do projeto sujeito a incerteza é minimizar o custo total

garantindo a operabilidade do projeto em diferentes cenarios.

Figura 4 — Projeto de coluna de destilagéo sujeito a incerteza.
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Fonte: propria autora, 2016.
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A metodologia para solu¢cdo do problema multiperiodo criado em torno dos
projetos sujeitos a incertezas serd baseada no trabalho de Halemane e Grossmann
(1983). Os autores propuseram uma estratégia de decomposicdo em dois estagios
para o projeto de processos flexiveis, baseados na hipotese de que algumas decisdes
podem ser postergadas na etapa de projeto, ou seja, algumas variaveis podem ser
ajustadas durante a operacdo. Uma visdo esquemética da estratégia proposta é

ilustrada na Figura 5.

Figura 5 — Algoritmo em dois estagios para a sintese de processos flexiveis.

Discretizacéo da Incerteza
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A 4

A 4

Atualizacdo dos Cenéarios

- Resolugado do Problema Multiperiodo
com ponto critico

A

A 4
Nao Sim
Andlise de Flexibilidade

Fonte: ESCOBAR, 2011.

O primeiro estagio precede a operacédo (estagio de projeto) onde as variaveis
de projeto sdo escolhidas (dimensédo dos equipamentos e topologia do processo)
através da resolucdo do problema multiperiodo. Em um segundo estagio (estagio de
operacdo) as variaveis de controle, que consistem nos graus de liberdade, séo
ajustadas durante a operacao de acordo com a realizagéo dos parametros incertos. O
célculo do indice de Flexibilidade (GROSSMANN; FLOUDAS, 1987) permite avaliar
se 0 projeto obtido através da solucdo do problema multiperiodo € capaz de operar
em toda regido de incerteza, ou seja, se o0 projeto obtido € flexivel. Em caso afirmativo,
o procedimento termina. Caso contrario, a analise de flexibilidade retorna o ponto de
maxima violacdo das restricdes, sendo esse um ponto critico para operacdo. O ponto
critico € entdo adicionado ao conjunto inicial de pontos, e o problema da sintese é
reformulado. Este é um procedimento iterativo, onde a cada nova iteracdo um novo

ponto critico é adicionado ao conjunto prévio de pontos. Conforme mencionado por
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Biegler, Grossmann e Westerberg (1997) este algoritmo geralmente converge em
poucas iteragoes.

Em geral, a extensdo do projeto 6timo em uma dada condicdo para a
representacdo multiperiodo é bastante direta. As variaveis de projeto (dimenséo dos
equipamentos, configuracdo do processo) sdo independentes dos cenarios. Ao passo
que as variaveis que definem as condi¢cbes operacionais (vazbes, temperaturas,
composic¢des) podem assumir diferentes realizacées em cenarios distintos.

A analise dos efeitos da incerteza nos diferentes cenarios foi realizada no
ambiente do simulador e foi desenvolvida uma estratégia a fim de identificar cenarios
criticos para o projeto da coluna. Uma vez realizado o projeto étimo para o cenario
nominal, os cenarios criticos foram identificados como aqueles nos quais a coluna nao
conseguiria atender as especificacdes de pureza. Nestes cenarios, a area de troca
térmica nédo foi suficiente e/ou o didmetro da coluna néo foi grande o bastante para
gue nao houvesse indundacéo. Na metodologia adaptada no presente trabalho, todos
0s cenarios criticos foram identificados em uma Unica etapa através de uma analise
de viabilidade com o auxilio do simulador ChemSep. O projeto 6timo passou a
considerar multiplos cenéarios de operacdo, o nominal mais 0s cendrios criticos
identificados, garantindo assim que o projeto final obtido fosse capaz de operar em
toda regido de incerteza considerada e que fosse 6timo em relacao aos custos totais,

apresentando um bom compromisso entre os custos de investimento e operacionais.

5 RESULTADOS E DISCUSSAO
5.1 Validac&o da metodologia
O estudo de caso utilizado para a validacdo da metodologia no simulador
ChemSep foi a destilacdo em coluna de pratos de uma mistura binaria de 45 %
Benzeno e 55 % Tolueno (base molar), com vazdo de 318 kmol/h, operando
continuamente com pressao de 1 atm e alimentacdo na temperatura de ebulicdo, 94
°C. A especificacdo € de 92 % de Benzeno no destilado e 95 % de Tolueno no produto
de fundo (base molar).
Algumas consideragdes foram realizadas:
e Massa molar do Benzeno é igual a 78 kg/kmol e do Tolueno igual a 92 kg/kmol,
e Massa especfifica do vapor é constante e igual a 2,70 kg/m3;
e Velocidade de vapor maxima permissivel no topo da coluna é 0,76 m/s, para
gue nédo haja inundacéo;
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e A presséao de operacao da coluna foi mantida fixa em 1 atm;

e A proprorgdo entre o numero de estagios na secdo de retificacdo e de
esgotamento foi mantida fixa;

¢ O modelo termodindmico considerado foi o de gés ideal e solucao ideal (Lei de

Raoult) e a equacgao de Antoine para predicdo da presséo de saturacgao;

e O custo calculado foi em base anual, considerando que a unidade opera 8500
horas por ano.

Foram realizadas simulac¢des para seis situagdes distintas, variando o numero
de pratos da coluna, fechando assim os graus de liberdade para cada simulacao.
Através da simulacéo, foram obtidas informacfes da razdo de refluxo e das cargas
térmicas do condensador e do refervedor para cada situacdo, ou seja, para as seis
colunas simuladas. Utilizando os valores encontrados para a razéo de refluxo foi
possivel calcular o diametro de cada coluna, através das equacdes descritas na
metodologia (Equacbes 15 e 16). A partir do didmetro da coluna e do numero de
estagios pbde-se calcular o custo fixo, associado ao custo de investimento na coluna.

Com os valores de carga térmica obtidos para cada coluna, calculou-se as
areas de troca térmica do condensador e do refervedor a partir da Equacéo 17,
considerando que o coeficiente global de transferéncia de calor no condensador é
igual a 568 J/m2.s.K e no refervedor 454 J/m2.s.K e que as temperaturas do produto
destilado, produto de fundo, agua de arrefecimento e vapor de aquecimento séo,
respectivamente, 81.7°C, 108°C, 32,2°C e 144.8°C. A partir das areas de troca térmica
foram calculados os custos fixos associados ao investimento no condensador e no
refervedor.

Com os valores de carga térmica também foram calculados os custos
operacionais atribuidos aos despéndios com agua de arrefecimento e vapor de
aguecimento, considerando a capacidade calorifica da agua igual a 4200 J/kg.K e o
calor de condensacéo do vapor igual a 2,13x10°8 J/Kg.

Obtidos esses resultados, agrupou-se 0s custos de investimento com
equipamentos (coluna, condensador e refervedor) denominando custos fixos, e a
soma dos custos com utilidades, custos operacionais. Somados, custos fixos e
operacionais, constituem a coluna dos custos totais da Tabela 2, que apresenta uma

sintese dos resultados obtidos nas simulac¢des para cada niumero de pratos arbitrado.
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Area de troca térmica, m?2 Custos, $

N R Di, m Condensador Refervedor Fixos Operacionais  Totais

29 1,25 2,10 101,47 169,37  48572,47 135896,45  184468,92
21 1,30 2,13 103,53 172,87  40999,01 138706,43 179705,44
18 1,35 2,15 106,05 177,13  38516,12 142118,19 180634,31
16 1,44 2,19 109,96 183,71  37353,12 147401,88  184755,00
14 1,61 2,27 117,69 196,80 36874,53 157901,55 194776,08
13 1,87 2,37 129,23 216,27 38132,84 173521,52 211654,36

Fonte: prépria autora, 2016.

O resultado obtido foi entdo comparado ao encontrado por Peters e
Timmerhaus (1991), autores de referéncia, R*, a fim de validar o uso do simulador
para a metologia e para o estudo de caso. Para isso, foi calculado o erro percentual
na razao de refluxo entre os dois resultados, Tabela 3. Considerou-se o resultado
satisfatorio, tendo em vista que o erro percentual foi inferior a 10% para todos os
casos. Portanto, o simulador ChemSep mostrou-se uma boa ferramenta para
simulacdo da operagcdo de destilagdo testada. Possibilitando dar continuidade ao

trabalho para a analise de incerteza.

Tabela 3 — Comparativo entre os resultados da autora e da referéncia.

N R* R Erro, %
29 1,20 1,25 452
21 1,30 1,30 0,02
18 1,40 1,35 3,34
16 1,50 1,44 3,82
14 1,70 1,61 5,02
13 2,00 1,87 6,47

Fonte: prépria autora, 2016.

Ainda que o erro percentual entre os resultados tenha sido pequeno, este pode
ser atribuido ao fato de que o autor de referéncia ndo expde algumas informacdes
importantes na metodologia, como 0 modelo utilizado para o célculo das propriedades
termodinamicas e o prato aonde é realizada a alimentag&o, por exemplo, além de
erros de arredondamento inerentes a exibicdo dos resultados com a precisdo de

apenas duas casas decimais.
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5.2 Projeto nominal

Para iniciar a metodologia de otimizagédo de colunas de destilacao, utilizou-se
0 mesmo estudo de caso da validacdo, destilacdo binaria da mistura de benzeno e
tolueno, nas mesmas condicfes operacionais e especificagcbes. No entanto, para
maior precisdo nos resultados, foram realizadas simulagbes para oito situacoes
diferentes de numeros de pratos, e ndo seis como na etapa de validacdo, mas ainda
dentro da faixa de 13 a 29 pratos para a coluna. A Tabela 4 apresenta os resultados

das simula¢Bes para o projeto nominal.

Tabela 4 — Sintese dos resultados obtidos para o projeto nominal.

Area de troca térmica, m2 Custos, $

N R Di,m Condensador Refervedor Fixos Operacionais Totais

29 1,25 2,10 101,47 169,37  48572,47 135896,45 184468,92
22 1,30 2,12 103,28 172,47  41966,26 138383,86 180350,11
21 1,30 2,13 103,53 172,87  40999,01 138706,43 179705,44
20 1,31 2,13 103,96 173,57  40076,15 139269,60 179345,75
18 1,35 2,15 106,05 177,13  38516,12 142118,19 180634,31
16 1,44 2,19 109,96 183,71  37353,12 147401,88 184755,00
14 1,61 2,27 117,69 196,80 36874,53 157901,55 194776,08
13 1,87 2,37 129,23 216,27 38132,84 173521,52 211654,36

Fonte: prépria autora, 2016.

O resultado graficado, Figura 6, evidencia que a razéo de refluxo 6tima para o
projeto nominal, ou seja, o ponto de minimo na curva de custos anuais totais, foi em
torno de 1,3. E conveniente também graficar o nimero de pratos versus o custo total
anual, Figura 7, o que possibilita a visualizacao da configuracdo da coluna que

representa a melhor opcao de projeto, neste caso, uma coluna com 20 pratos.
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Figura 6 — Grafico de R 6tima para o projeto nominal.
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Fonte: prépria autora, 2016.

Figura 7 — Gréfico de N étimo para o projeto nominal.
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Fonte: prépria autora, 2016.

5.3 Projetos sujeitos a incertezas

5.3.1 Incerteza na vazao

5.3.1.1 Projeto critico

A avaliacdo da incerteza na vazdo de alimentagdo da coluna foi realizada

considerando uma variagdo de 10 % acima e abaixo da vazdo nominal (Fnom = 318

kmol/h). Foram realizadas simulacdes para os extremos dessa faixa, 0,9*Fnom €
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1,1*Fnom, Visto que a vazéo de alimentagéo é proporcional a vazédo de vapor no topo
(condicdo critica para o didmetro da coluna), e o cenario critico foi facilmente
identificado no extremo superior da faixa, para a vazao 10 % maior que a vazao
nominal. Um resumo dos resultados das simula¢gdes nessa condicdo € apresentado

na Tabela 5.

Tabela 5 — Sintese dos resultados obtidos para o projeto critico considerando incerteza na vazao.

Area de troca térmica, m2 Custos, $

N R Di,m Condensador Refervedor Fixos Operacionais Totais

29 1,25 2,21 111,62 186,30 52041,58 149482,82 201524,40
22 1,30 2,23 113,65 189,72  44898,01 152225,66 197123,68
21 1,30 2,23 113,90 190,16  43851,57 152576,77 196428,34
20 1,31 2,23 114,36 190,93  42852,63 153197,57 196050,20
18 1,35 2,26 116,66 194,84  41175,83 156330,13 197505,95
16 1,44 2,30 120,96 202,08  39860,35 162143,13 202003,48
14 1,61 2,38 129,48 216,48 3942599 173691,93 213117,92
13 1,87 2,49 142,15 237,89  40681,08 190870,77  231551,85

Fonte: prépria autora, 2016.

Uma variacdo na vazao nao promove mudanca no numero de pratos e na razao
de refluxo para purezas especificadas. A vazéo de alimentacéo (F) apenas influencia
nas vazdes de topo (D) e de fundo (B) da coluna e, consequentemente, nas
guantidades de benzeno e tolueno que saem dela, mas ndo na pureza. As cargas
térmicas no condensador e no refervedor também sao diferentes, uma vez que a
vazao que troca calor nesses equipamentos € alterada.

Para o projeto no ponto critico F = 1,1*Fnom, a coluna necessita de um diametro
maior para evitar inundacdes, as cargas térmicas nos trocadores aumentam, portanto
as areas de troca térmica também, provocando um aumento tanto nos custos fixos
quanto nos operacionais. No entanto, como é possivel visualizar no gréfico da Figura
8, a razao de refluxo 6tima continua sendo em cerca de 1,3, ou seja, 0 projeto segue
tendo como melhor opg¢do uma coluna com 20 pratos, porém, operando, logicamente,

com custos maiores em fung¢ao da nova condicé&o.



39

Figura 8 — Grafico de R 6tima para os projetos nominal e critico considerando incerteza na vazao.

RAZAO DE REFLUXO OTIMA

NOMINAL 1,1*F

$240.000
$230.000
$220.000
$210.000
$200.000
$190.000
$180.000
$170.000

CUSTOS ANUAIS

1,2 1,3 1,4 1,5 1,6 1,7 1,8 1,9
RAZAO DE REFLUXO

Fonte: prépria autora, 2016.

O Quadro 1 apresenta um comparativo entre as configuracdes basicas das
colunas consideradas 6timas para a operacao no cenario nominal e no cenario que
considera incerteza na vazao. Nota-se que, como mensionado, ambas devem ser
construidas com 20 estagios de equilibrio, no entanto a coluna que opera com
incerteza na vazao e, consequentemente, que suporta uma vazao de alimentagéo

maior, necessita de um didmetro de coluna maior.

Quadro 1 — Comparativo entre as colunas para cada cenario.
Cenario N R Diametro, m

Nominal 20 1,31 2,13

10% da vazéo

. 20 1,31 2,23
nominal

Fonte: prépria autora, 2016.

5.3.1.2 Projeto multiperiodo

Obtidos os projetos 6timos para os dois cenarios separadamente, foi preciso
encontrar um projeto que fosse capaz de operar nas duas condi¢cdes ao menor custo.
Para isso, foi feito uma combinagcdo entre os projetos, onde o numero de pratos
permaneceu igual a ambos os projetos, assim como as razdes de refluxo, ja que essas
independem da vaz&o quando para uma mesma composi¢ao da carga e especificacao

da coluna. Os diametros e as cargas térmicas foram selecionados iguais aos do
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projeto que obteve os maiores valores para essas variaveis (cenario critico). Os custos

de investimento foram calculados para os novos valores e 0s operacionais foram

definidos como a média aritmética entre os valores anteriormente obtidos nos dois

projetos. A Tabela 6 mostra um resumo dos resultados das simulacdes para esse novo

cenario.

Tabela 6 — Sintese dos resultados obtidos para o projeto multiperiodo considerando incerteza na

vazao.
Area de troca térmica, m2 Custos, $

N R Di, m Condensador Refervedor Fixos Operacionais Totais

29 1,25 2,21 111,62 186,30 52041,58 142689,64 194731,22
22 1,30 2,23 113,65 189,72  44898,01 145304,76  190202,77
21 1,30 2,23 113,90 190,16  43851,57 145641,60 189493,17
20 1,31 2,23 114,36 190,93  42852,63 146233,59 189086,21
18 1,35 2,26 116,66 194,84  41175,83 149224,16  190399,99
16 1,44 2,30 120,96 202,08  39860,35 154772,51 194632,86
14 1,61 2,38 129,48 216,48  39425,99 165796,74  205222,73
13 1,87 2,49 142,15 237,89  40911,96 182196,14 223108,11

Fonte: propria autora, 2016.

O resultado foi graficado, Figura 9, evidenciando que, para 0 projeto

multiperiodo considerando vazéo variavel na faixa de 10 %, a coluna que proporciona

0 menor custo ao projeto € construida com 20 pratos. Esta coluna é capaz de operar

em toda a regido de incerteza garantindo o menor custo possivel ao projeto.

Figura 9 — Gréfico de N étimo para o projeto multiperiodo considerando incerteza na vazao.

CUSTO TOTALANUAL

NUMERO DE PRATOS OTIMO

$225.000,00
$220.000,00
$215.000,00
$210.000,00
$205.000,00
$200.000,00
$195.000,00
$190.000,00
$185.000,00

12 13 14 15 16 17 18 19 20 21 22 23 24 25 26 27 28 29 30

NUMERO DE PRATOS

Fonte: propria autora, 2016.



41

O Quadro 2 apresenta uma sintese da configuracdo da coluna considerada
Otima para cada condi¢do. Nota-se que a coluna que opera no cenario multiperiodo
devera ter o mesmo numero de pratos e diametro da que opera na condicdo extrema
de incerteza, uma vez que é nessa condicdo onde € exigido um diametro maior a fim
de que nado haja problemas com inundacéo, j& que a vazdo que circula na coluna é
maior. O custo vinculado ao projeto multiperiodo fica na faixa entre o custo dos demais
projetos, visto que considera a possibilidade de operar em condi¢cdes mais severas de
vazao eventualmente, mas sua condi¢do de operacao padréo, ou seja, na maior parte

do tempo, segue sendo a nominal.

Quadro 2 — Comparativo entre o custo dos cenarios.

Cenaéario N R Diametro, m | Custo total, $
Nominal 20 1,31 213 17934575
- —
10% davazdo | . 1,31 2.23 196050,20
nominal
Multiperiodo 20 1,31 2.23 18908621

Fonte: propria autora, 2016.

5.3.2 Incerteza na composicao

5.3.2.1 Projeto critico

Para avaliar a incerteza na composi¢cao foram realizados testes a fim de
aumentar e diminuir a composicdo de benzeno em 5 e 10 % frente a composi¢ao
nominal (Zg = 0,45). Foram realizadas as simulagcbes para as oito colunas de
diferentes nimeros de pratos para cada caso descrito:

e Caso 1. Composicao de benzeno +5 % (Zg*1,05);
e Caso 2: Composicao de benzeno +10 % (Zg*1,1);
e Caso 3: Composicao de benzeno -5 % (Zg*0,95);

e Caso 4: Composicao de benzeno -10 % (Zg*0,90).

Uma alteracdo na composicdo da alimentacdo da coluna promove uma
mudanca na razdo de refluxo que, por sua vez, varia a vazao de vapor no topo. Uma
vez que a vazao de vapor no topo é o que determina o diametro necessario a coluna
para que ndo haja inundacdo, essa variavel estabelece um cenario critico desse
projeto. Portanto, com o acréscimo em 10 % na composi¢cdo de benzeno, embora a

razao de refluxo diminua, a vazéo de destilado aumenta. Essa conjuntura proporciona
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um aumento da vazao de vapor da coluna, requerendo um diametro maior de coluna
para garantir a operabilidade, indicando o Caso 2 como um cenario critico de
operacdo. A Tabela 7 apresenta um resumo dos principais resultados obtidos nas

simulacdes para os diferentes nimeros de pratos nesse cenario.

Tabela 7 — Sintese dos resultados obtidos para o projeto critico considerando incerteza na
composicao — Caso 2.

Area de troca térmica, m?2 Custos, $

N R vV Di, m Condensador Refervedor Fixos Operacionais Totais

29 125 0,10 2,22 112,83 153,17 50852,36 123234,34 174086,71
22 1,29 0,10 2,24 114,53 156,07 43611,39 125558,37 169169,75
21 129 0,10 2,24 114,78 156,50 42997,56 125909,47 168907,03
20 1,30 0,10 2,24 115,24 157,28  42602,45 126535,03 169137,49
18 135 0,11 2,26 117,55 161,19  39870,19 129667,59 169537,78
16 1,43 0,11 2,30 121,60 167,99 38583,81 135124,73 173708,54
14 159 0,12 2,38 129,58 181,50 38029,00 145961,24 183990,24
13 184 0,13 2,49 142,00 202,49  39367,99 162803,24 202171,23

Fonte: propria autora, 2016.

Entretanto, ao diminuir a composicdo de benzeno na carga de alimentacéo,
consequentemente aumentando a composicdo de tolueno, acaba-se proporcionando
um aumento da vazao no fundo da coluna que passa pelo refervedor, exigindo uma
area de troca térmica maior nesse equipamento para atingir as especificacdes. A
maior area do refervedor foi requerida pelo Caso 3, que também foi identificado como
um cenario critico para a operacao. A Tabela 8 resumo os valores encontrados nas

simulacfes para esse cenario.

Tabela 8 — Sintese dos resultados obtidos para o projeto critico considerando incerteza na
composicao — Caso 3.

Area de troca térmica, m? Custos, $

N R V Di,m Condensador Refervedor Fixos Operacionais Totais

29 1,32 0,09 2,07 98,60 170,25  47819,82 136549,47 184369,28
22 1,37 0,09 2,09 100,48 173,44  41398,02 139104,58 180502,60
21 1,37 0,09 2,10 100,73 173,84  40455,06 139431,91 179886,98
20 1,38 0,09 2,10 101,15 174,57  39559,43 140014,11 179573,53
18 1,43 0,09 2,12 103,35 178,26  38089,57 142973,77 181063,34
16 153 0,10 2,16 107,36 185,04 36984,89 148411,33 185396,22
14 1,72 0,10 2,24 115,35 198,54  35273,45 159243,08 194516,53
13 2,00 0,11 2,36 127,38 218,91  37969,16 175584,29 213553 45

Fonte: propria autora, 2016.
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Os resultado foram graficados, Figura 10, ilustrando o numero de estagios de
equilibrio das colunas que proporcionaram 0 menor custo para ambos 0s projetos
criticos que consideram incerteza na composi¢cao, comparados ao resultado obtido
para o projeto que considera apenas a composi¢cao nominal.

Nota-se que o cenario nominal e o critico — Caso 3 obtiveram comportamento
bem semelhante com relagcdo ao custo anual para cada numero de pratos da coluna
e um custo em média mais elevado se comparados ao cenario critico — Caso 2, essa
diferenca no custo pode ser atribuida ao investimento com o refervedor, dado que o
equipamento € maior para 0s primeiros, mas, principalmente, aos dispéndios
operacionais com vapor de aquecimento, consequéncia da vazao maior de produto a
ser aquecido decorrente da composicdo mais baixa de benzeno na carga da

alimentacao.

Figura 10 — Grafico de N étimo para os projetos nominal e criticos considerando incerteza na
composicao.

NUMERO DE PRATOS OTIMO

NOMINAL CRITICO - CASO 2 CRITICO - CASO 3
225000
215000
205000
195000

185000

CUSTOS TOTAIS

175000

165000
121314151617 18192021222324252627282930

NUMERO DE PRATOS

Fonte: prépria autora, 2016.

5.3.2.2 Projeto multiperiodo

Uma combinacgéo entre os cenarios nominal e criticos foi feita a fim de obter um
projeto que fosse capaz de operar em todas as condi¢des especificadas. Para tal, fez-
se a selecdo das variaveis atraveés dos seus valores limites, ou seja, 0s maiores
valores obtidos entre os cenarios para cada uma delas, a fim de garantir que a coluna

fosse capaz de operar em toda a regido especificada de incerteza.
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Uma vez que a vazdo de vapor maxima ocorreu no cenario critico — Caso 2, o
didmetro selecionado para o projeto multiperiodo foi o obtido para essa condicao.
Ainda neste cenario foram encontrados 0os maiores valores para as areas de troca
térmica no condensador, ja que nessa condicdo a vazao de destilado era maior
justificando esse comportamento. A maior area de troca térmica no refervedor foi
aquela encontrada no cenério critico — Caso 3, em funcao de que nessa condicéo a
vazdo de destilado € menor do que a encontrada nos demais cenarios,
consequentemente, a vazado de produto de fundo € maior, exigindo que a area do
refervedor seja maior para garantir a troca térmica.

Para a condi¢do de projeto multiperiodo as razdes de refluxo ndo podem ser
previstas, uma vez que cada novo cenario de vazdo/composicao resultara em um
novo valor de razdo de refluxo para cada configuracdo de coluna (numero de
pratos/diametro).

Os custos foram calculados de maneira analoga a anterior. Os resultados
obtidos para essa nova condicao estédo dispostos na Tabela 9 e graficados na Figura
11, evidenciando que a coluna 6tima para a condicdo multiperiodo contém 20 pratos
e diametro de 2,24 metros. Um comparativo entre as configuracbes e 0s custos
provenientes das colunas 6timas para cada condicdo € apresentado no Quadro 3.

Tabela 9 — Sintese dos resultados obtidos para o projeto multiperiodo considerando incerteza na

composicao.
Area de troca térmica, m?2 Custos, $

N Di,m Condensador Refervedor Fixos Operacionais Totais

29 2,22 112,83 170,25 51650,73 131893,42 183544,15
22 2,24 114,53 173,44 44366,49 134348,94 178715,43
21 2,24 114,78 173,84 43311,26 134682,60 177993,87
20 2,24 115,24 174,57 42303,79 135272,91 177576,70
18 2,26 117,55 178,26 40635,04 138253,18 178888,22
16 2,30 121,60 185,04 39331,92 143645,98 182977,90
14 2,38 129,58 198,54 38776,84 154368,62 193145,46
13 2,49 142,00 218,91 39968,85 170636,35 210605,20

Fonte: propria autora, 2016.
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Figura 11 — Grafico de N 6timo para o projeto multiperiodo considerando incerteza na composigéo.
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$175.000,00
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NUMERO DE PRATOS
Fonte: prépria autora, 2016.
Quadro 3 — Comparativo entre o custo dos cendrios.
Cenario N R Diametro, m | Custo total, $
Nominal 20 1,31 2,13 179345,75
Critico - Caso 2 21 1,29 2,24 168907,03
Critico - Caso 3 20 1,38 2,10 179573,53
Multiperiodo 20 - 2,24 177576,70

Fonte: prépria autora, 2016.

5.3.3 Incerteza na vazao e na composicao

Feitas as avaliacdes da incerteza na vazao e na composi¢ao individualmente
sobre os projetos, vé-se necessario avalia-las simultaneamente, uma vez que 0s
processos reais sofrem distarbios nas diferentes varidveis durante uma mesma

operacéo, estando sujeitos a condicdes de incerteza.

5.3.3.1 Projeto critico

A condicdo nominal permaneceu igual a considerada anteriormente e, para a
identificagdo do cenario critico, uma variacao de 10 % a mais e a menos na vazao de
alimentacdo e na composicdo de benzeno na alimentacdo foi proposta através de

guatro casos, foram eles:
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e Caso 1: Vazao +10 % (Fnom*1,1) e Composicdo 10 % (Zg*1,1);
e Caso 2: Vazéo +10 % (From*1,1) e Composicéo -10 % (Zg*0,90);
e Caso 3: Vazao -10 % (Frnom*0,90) e Composicao 10 % (Zg*1,1);
e Caso 4: Vazéo -10 % (Fnom*0,90) e Composicédo -10 % (Zg*0,90).

Cada caso acima enumerado representou um cenario diferente e para cada
cenario foram realizadas as simulacfes para os diferentes nimeros de pratos (N)
avaliando as variaveis razéo de refluxo, vazado de vapor no topo, didmetro e cargas
térmicas no trocadores de calor para cada valor de N. Os cenarios criticos foram
identificados como aqueles que promoveram o maior valor nas variaveis, ou seja, a
condicao limite de operacédo, que necessita de maior diametro de coluna e maiores
areas de troca térmica.

O Caso 1 foi identificado como critico, uma vez que uma maior vazao exige um
didmetro maior de coluna e o0 aumento da composi¢cao de benzeno na alimentacao
requer uma area de troca térmica maior no condensador. No entanto, o Caso 2
também foi considerado critico ja que representava a condi¢cdo de menor composicao
de benzeno na faixa de incerteza, configurando uma coluna com menor vazao de
destilado e, consequentemente, maior area de troca térmica no refervedor. As Tabelas
10 e 11 apresentam os resultados relevantes para os cenarios criticos identificados,

Casos 1 e 2, respectivamente.

Tabela 10 — Sintese dos resultados obtidos para o projeto critico considerando incerteza na vazao e
na composi¢édo — Caso 1.

Area de troca térmica, m? Custos, $

N R V Di, m Condensador Refervedor Fixos Operacionais Totais

29 1,25 0,11 2,33 124,12 168,49 54701,44 135559,74 190261,18
22 1,29 0,11 2,34 126,00 171,67 46822,12 138114,85 184936,97
21 1,29 0,11 2,35 126,28 172,15 45682,64 138499,81 184182,46
20 1,30 0,11 2,35 126,78 173,01  44599,28 139187,76 183787,04
18 1,35 0,12 2,38 129,33 177,31  42803,78 142638,13 185441,91
16 1,43 0,12 2,42 133,74 184,79  41353,18 148633,54 189986,72
14 1,59 0,13 2,49 142,54 199,65 40689,71 160557,78 201247,50
13 1,84 0,14 2,61 156,20 222,74  41966,69 179083,98 221050,67

Fonte: propria autora, 2016.

Os resultados obtidos nas simulag¢des para os dois cenarios criticos estdo no

grafico da Figura 12, onde pode-se comparar o numero de pratos 6timo para cada

novo cenario ao numero de pratos O6timo para o projeto nominal, bem como os
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diferentes custos referentes a cada um desses projetos. Nota-se que o custo total dos
projetos criticos € superior ao do projeto nominal, dado que estes operam em
condicbes extremas de vazdo e composicdo e englobam tanto as especificacbes

nominais quanto as definidas na faixa de incerteza.

Tabela 11 — Sintese dos resultados obtidos para o projeto critico considerando incerteza na vazao e
na composicédo — Caso 2.

Area de troca térmica, m?2 Custos, $

N R V Di,m Condensador Refervedor Fixos Operacionais Totais

29 142 0,09 2,16 106,51 184,66 50615,92 148098,12 198714,05
22 147 0,10 2,18 108,61 188,22  43794,85 150951,47 194746,32
21 148 0,10 2,18 108,89 188,69  42795,04 151331,67 194126,71
20 1,49 0,10 2,18 109,39 189,54  41851,50 152014,86 193866,36
18 1,55 0,10 2,21 111,94 193,88  40324,55 155493,77 195818,31
16 165 0,11 2,25 116,59 201,69 39182,99 161764,20 200947,19
14 186 0,11 2,34 125,82 217,29 38902,16 174275,39 213177,55
13 219 0,13 2,47 140,16 241,51  40547,17 193706,36 23425352

Fonte: propria autora, 2016.

Figura 12 — Grafico de N étimo para os projetos nominal e criticos considerando incerteza na vazao e
na composigao.
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Fonte: propria autora, 2016.

5.3.3.2 Projeto multiperiodo

Para a elaboracdo do projeto multiperiodo, que considera variagées na vazao

e na composicado de alimentagcdo na faixa de 10 %, foi realizada uma combinacao

entre os cenarios nominal e criticos, obtidos anteriormente. Do cenario critico Caso 1
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foram utilizados os valores de didmetro e area de troca térmica do condensador, de
modo que estes foram 0os maiores entre os trés cenarios. A area de troca térmica do
refervedor foi retirada do cenario critico Caso 2.

Os custos fixos foram calculados a partir do diametro da coluna e das areas
dos trocadores de calor e 0s custos operacionais foram obtidos por uma média entre
os trés projetos. A Tabela 12 apresenta os resultados condensados das simulagbes
para o projeto multiperiodo e o grafico da Figura 13 evidencia que o numero de pratos
gue otimiza a operacao € igual a 20, o qual refere-se a uma coluna com diametro de

2,35 metros.

Tabela 12 — Sintese dos resultados obtidos para o projeto multiperiodo considerando incerteza na
vazao e na composicao.

Area de troca térmica, m?2 Custos, $

N Di, m Condensador Refervedor Fixos Operacionais Totais

29 2,33 124,12 184,66 55411,12 139851,44 195262,55
22 2,34 126,00 188,22 47548,12 142483,39 190031,51
21 2,35 126,28 188,69 46408,38 142845,97 189254,35
20 2,35 126,78 189,54 45324,75 143490,74 188815,49
18 2,38 129,33 193,88 43530,83 146750,03 190280,86
16 2,42 133,74 201,69 42082,90 152599,87 194682,77
14 2,49 142,54 217,29 41337,92 16424491 205582,83
13 2,61 156,20 241,51 42653,61 182103,95 224757,56

Fonte: prépria autora, 2016.

Figura 13 — Gréfico de N 6timo para o projeto multiperiodo considerando incerteza na vazéo e na

composicgao.
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Fonte: propria autora, 2016.
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O Quadro 4 apresenta um comparativo entre os custos para as diferentes
configuracbes de colunas simuladas. Nota-se que, ainda que o numero de pratos
o0timo tenha se mantido em todos os cenarios, o dimetro para 0s cenarios que
consideram a incerteza sao maiores, assim como as areas dos trocadores, levando a
um custo de investimento maior. O consumo de utilidades também aumenta para
garantir as especificacdes da operacéo, refletindo no aumento dos custos
operacionais. Portanto, o custo total anual da coluna que opera considerando

incertezas é maior que o da coluna que considera apenas a condicdo nominal.

Quadro 4 — Comparativo entre o custo dos cenarios considerando incerteza na vazao e na

composicao.
Cenario N R Diametro, m | Custo total, $
Nominal 20 1,31 2,13 179345,75
Critico - Caso 1 20 1,30 2,35 183787,04
Critico - Caso 2 20 1,49 2,18 193866,36
Multiperiodo 20 - 2,35 188815,49

Fonte: propria autora, 2016.

Portanto, conlui-se que, a partir dos resultados obtidos nas simula¢gdes para o
estudo de caso de separacao binaria de benzeno e tolueno, a coluna 6tima para a
operacéo considerando variacbes na faixa de 10 % na vaz&o e na composicao de
alimentacao da coluna é aquela que possui 20 estagios de equilibrio, diametro de 2,35
metros, com areas de troca térmica de aproximadamente 127 e 190 m2 no
condensador e refervedor, respectivamente. Essa coluna apresenta um custo anual
estimado de $ 188.815,49.

Importante ressaltar que o0s pratos para colunas de destilagdo sao
comercializados em didametros discretos, contudo, a titulo didatico, o presente trabalho
apresentou valores exatos (continuos) para os diametros minimos necessarios para
cada prato, calculando o custo dos mesmos através de uma interpolacéo entre 0s
custos de referéncia para pratos comerciais, Tabela 1. O Quadro 5 apresenta uma
estimativa de custo mais realista, utilizando pratos com diametros comerciais, para o
projeto nominal e para a coluna considerada 6tima para o cenario de incerteza na

vazao e na composicao simultaneamente. Esses valores podem ser comparados com
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a estimativa apresentada anteriormente calculada a partir dos valores ideais dos

didmetros.

Quadro 5 — Comparativo entre o custo das colunas utizando didmetros ideais e comerciais.

Diametro | Diametro Custo total anual, $
Cenario N R minimo, | comercial, | Diametro Diametro
m m ideal comercial
Nominal 20 1,31 2,13 2,25 179345,75 | 181245,86
Multiperiodo| 20 - 2,35 2,50 188815,49 | 191523,54

Fonte: prépria autora, 2016.

6 CONCLUSOES

No presente trabalho foi desenvolvido um projeto 6timo de colunas de
destilacao sujeito a incertezas na vazao e na composicdo da alimentacédo da coluna.
Tal projeto foi considerado operacionalmente eficiente, uma vez que contemplou o
menor custo total anual, que considera o custo de investimento dos equipamentos e
0 custo de operacdo dos mesmos, e foi capaz de garantir a operabilidade da coluna
em toda a faixa predeterminada de incerteza.

A obtencao do projeto 6timo foi possivel através da otimizacédo das condicfes
operacionais da coluna e da sua dimensao, de modo que a selecéo da condicdo 6tima
foi realizada por aquela que atribuisse o menor custo ao projeto. O projeto foi realizado
com o auxilio do simulador de processos ChemSep, onde foi feita a validacdo da
metologia adotada e as demais simulacdes necessarias. Utilizou-se como estudo de
caso a destilacdo de uma mistura binaria de benzeno e tolueno.

Inicialmente, obteve-se um projeto 6timo para uma condicdo nominal fixa,
através das simulacbes e de estimativas para 0s custos de investimento e
operacionais. A partir desse projeto, foi possivel caracterizar as principais incertezas
associadas a ele e investigar o impacto delas sobre o custo total do projeto de colunas
de destilacéo.

Para a analise da incerteza sobre o projeto formulou-se um problema
multicenério, onde cada cenario representava uma nova condi¢do operacional. Para
a solucéo deste problema, uma metodologia em dois estagios foi adotada, onde no

primeiro estagio foram escolhidas as variaveis de projeto e no segundo foram feitos
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ajustes nas variaveis operacionais a fim de que fosse possivel garantir a operagéo na
nova condi¢cdo. Os cenarios criticos de operacdo foram identificados e uma
combinacéo entre eles e o projeto nominal foi feita a titulo de obter um novo projeto
otimo, desta vez capaz de operar em situacdes de incerteza.

E possivel concluir que o projeto 6timo considerando incertezas conhecidas na
vazéo e na alimentacgéo altera a configuracdo da coluna quando comparado com o
projeto para uma Unica condicdo nominal. Visto que a configuracdo da coluna esta
diretamente ligada ao custo de investimento na mesma, tem-se um aumento do custo
nessa nova condi¢cdo. No entanto, garante-se o atingimento das especificacbes e a
operabilidade do equipamento quando sujeito a essas variabilidades, evitando
prejuizos decorrentes do ndo atendimento destes.

Salienta-se que a estimativa dos custos operacionais para as condicdes
multiperiodo equivale a uma média entre os cenarios individuais (nominal e criticos),
como as condi¢des de incerteza sdo eventuais, a tendéncia é que o custo operacional
seja menor do que o estimado na maior parte do tempo de operacdo, aumentando
ainda mais a viabilidade desse projeto.

Uma proposta para a continuidade deste trabalho é a sua extenséo para outras
misturas bindrias, a fim de verificar se a previsdo dos cendrios criticos se mantém.
Seria interessante considerar misturas de comportamento nao ideal. Outra proposta é
a expansdo da metodologia para misturas multicomponentes e estudos de casos
industriais onde, através dos dados historicos da planta, € possivel estimar uma faixa
real de incerteza. E, por fim, estender as incertezas para outras varidveis como

temperatura e pressado da alimentacao da coluna.
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