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Resumo

Colunas de destilação são predominantes nas indústrias químicas e petroquímicas
para a separação de misturas. Elas garantem grandes volumes de produção, mas são
responsáveis por mais de 50% do custo operacional. Pensando nisto, neste trabalho
foi realizado um estudo no simulador iiSE, de uma coluna de destilação, inserida no
processo de produção de compostos aromáticos, com o objetivo de diminuir o gasto
energético. A coluna estudada separa gases leves e gás ácido do corte C6-C8 Bihidro-
genado. Após avaliação dos dados do processo, o conjunto termodinâmico escolhido
foi a equação de estado de Peng Robinson e a regra de mistura de van der Waals, os
quais foram validados com os dados reais do processo. A partir disso, foram verifica-
das as restrições operacionais e de qualidade do processo e pôde-se avaliar o impacto
da razão de refluxo e da pressão de operação da coluna. Os dados da simulação mos-
traram uma oportunidade de redução de 28% do calor do refervedor da coluna, apenas
com a diminuição da razão de refluxo, mantendo todos os produtos especificados. Para
uma redução ainda maior, é necessário mudar a pressão de operação da coluna, che-
gando em uma redução de 42%, representando uma diferença de 968,8 kW de energia.
Em compensação, neste caso é preciso de um sistema de resfriamento mais eficiente e
a instalação de uma bomba no fundo da coluna com um gasto de energia de 18,5 kW.

Palavras-chave: destilação, modelos termodinâmicos, simulação, otimização energé-
tica.
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Capítulo 1

Introdução

A indústria petroquímica tem como principal matéria-prima a nafta, a qual é de-

rivada do refino do petróleo e composta por cadeias carbônicas com ponto de ebulição

entre 38°C e 200°C. A nafta passa por um craqueamento com vapor d’água para pro-

dução de olefinas (hidrocarbonetos insaturados, em geral, eteno e propeno) e um dos

subprodutos desse processo é a gasolina de pirólise bruta (GPB). Este subproduto pos-

sui alto teor de hidrocarbonetos aromáticos, como benzeno, tolueno e xilenos (corrente

chamada de BTX), que são de interesse comercial (FARIA, 2011).

A destilação é o processo mais comum nas indústrias petroquímicas, usada para

a separação de misturas. Baseada na diferença de volatilidade dos componentes, ela

consiste na evaporação parcial do líquido e sucessivas condensações (GORAK; SO-

RENSEN, 2014). Este processo permite alta eficácia para obtenção de produtos com

grau de pureza elevado. Em contra partida, há um alto custo de energia e baixa efici-

ência termodinâmica, ligado às condições operacionais do processo (KISS et al., 2012).

Unidades de processo mais antigas foram construídas em uma época que não

existia grande preocupação com os custos de energia e na fase de projeto não havia

estudos direcionados para o gasto energético. Atualmente, com os altos custos de

energia, há incentivo para estudos de otimização, de forma que os produtos atinjam a

especificação com uma quantidade mínima de calor fornecido (SOAVE; FELIU, 2002).

Mudar as condições operacionais de um processo pode permitir a redução do consumo

energético, mas também impacta em outros parâmetros. Assim, uma avaliação prévia

deve ser feita e simuladores de processo, em conjunto com um modelo termodinâmico

adequado, são ferramentas que permitem este estudo.
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2 CAPÍTULO 1. INTRODUÇÃO

1.1 Motivação e Objetivo

Na unidade industrial em estudo, a corrente de GPB passa por duas seções de

reação e por colunas de destilação. Ao final deste processo é obtido o corte denomi-

nado C6-C8 Bihidrogenado, do qual posteriormente será extraído a corrente de BTX.

Este trabalho tem como objetivo fazer a simulação e otimização de uma torre

de destilação que separa o corte C6-C8 Bihidrogenado de gases leves. A coluna a ser

estudada possui uma configuração similar ao apresentado na Figura 1.1. No sistema

da figura, com vazão e pressão constantes, as principais variáveis controladas são o

refervedor e a taxa de refluxo. Assim, a partir de mudanças dos pontos de operação se

pretende ter ganhos energéticos, reduzindo o consumo de vapor.

FIGURA 1.1. Configuração típica de uma coluna de destilação. Fonte: (WHITE, 2012).

1.2 Estrutura do trabalho

O trabalho esta dividido em 4 capítulos. No primeiro deles foi apresentado uma

breve introdução ao tema e o objetivo proposto. O capítulo 2 contém a revisão biblio-

gráfica sobre os assuntos estudados, como o processo produtivo, destilação e modelos

termodinâmicos. No capítulo 3 é descrita a metodologia e software utilizados para o

desenvolvimento do trabalho, além dos resultados obtidos e discussões. Por fim, no

capítulo 4, são apresentadas as conclusões e propostas para trabalhos futuros.



Capítulo 2

Processo em Estudo e Revisão
Bibliográfica

2.1 Descrição do processo de PGH

A Gasolina de Pirólise Bruta (GPB) é uma mistura de hidrocarbonetos entre 5

e 11 carbonos, que contém compostos aromáticos, naftênicos, olefínicos e parafínicos

(ROJAS; ZEPPIERI, 2014). Diversos compostos insaturados desta corrente são instá-

veis e necessitam ser hidrogenados para posteriormente obter-se solventes de interesse

comercial, como BTX (DERRIEN, 1986). A hidrogenação é realizada através de dois es-

tágios de reação, esta unidade é chamada de Hidrogenação de Gasolina de Pirólise

(PGH ou DPG) e o processo pode ter algumas variantes dependendo da tecnologia de

referência.

No primeiro estágio de reação ocorre a hidrogenação seletiva em fase líquida,

com o objetivo de eliminar componentes que tendem a polimerizar e formar gomas

nos processos posteriores, como as diolefinas e os alquenilaromáticos. Após passar

pelo reator o processo pode ser integrado, e o efluente do reator ser enviado para o

segundo estágio de reação, ou pode possuir fracionamentos intermediários que sepa-

ram a corrente nas frações de interesse. A principal delas é o corte que possui entre 6

e 8 carbonos em sua maioria, denominada C6-C8 Monohidrogenado, o qual é enviado

para o segundo estágio de reação.

Nesse trabalho será dado enfoque maior ao segundo estágio de reação, pois após

a etapa de reação está localizada a torre de destilação a ser estudada. Este estágio de re-

3



4 CAPÍTULO 2. PROCESSO EM ESTUDO E REVISÃO BIBLIOGRÁFICA

ação tem como objetivo dessulfurizar a gasolina sem hidrogenar os aromáticos, através

da completa saturação das olefinas residuais. Para isso, o reator contêm um catalisador

de hidrogenação e outro de dessulfurização. O primeiro é responsável pelas reações

que transformam olefinas alifáticas em parafinas e as olefinas cíclicas em naftênicos

(saturação das olefinas). Na Figura 2.1 podem ser vistas as reações que ocorrem com

o 1,7-octadieno no primeiro e segundo estágio. Reações similares ocorrem com outros

compostos.

FIGURA 2.1. Rede de reações para o 1,7-octadieno.

Já o segundo catalisador é responsável pela dessulfurização que elimina o en-

xofre presente na carga sob formas cíclicas combinadas. A principal reação que ocorre

é a abertura dos heterociclos com formação de fenil mercaptana e logo em seguida a

eliminação do enxofre da cadeia carbônica com a formação de sulfeto de hidrogênio

(H2S, também chamado de gás ácido), conforme a Figura 2.2.

FIGURA 2.2. Reação de dessulfurização.

Na Tabela 2.1 pode ser vista a fração mássica dos principais componentes da

GPB antes e depois dos estágios de reação. Assim, é possível observar que no primeiro



2.1. DESCRIÇÃO DO PROCESSO DE PGH 5

estágio ocorre a hidrogenação principalmente das diolefinas e estireno e no segundo

estágio das diolefinas e estireno residuais, olefinas e compostos sulfurados.

TABELA 2.1. Fração mássica da Gasolina de Pirólise nos processos de Hidrogenação.
Fonte:(FARIA, 2011).

Composição GPB Após 1° estágio de reação Após 2° estágio de reação
Diolefinas e Estireno 10,6 0,3 0
Olefinas 3,0 2,4 0
Benzeno 43,7 43,7 43,6
Tolueno 21,7 21,7 21,5
Xilenos e Etilbenzeno 11,3 11,3 11,3
Enxofre total (ppm) 150 145 0,5
Enxofre tiofênico (ppm) 120 120 0,2

O fluxo do processo do segundo estágio está representado de forma simplificada

na Figura 2.3. A figura representa os dois estágios de reação integrados, no qual o

efluente do reator é misturado com a corrente de gás hidrogênio e são pré-aquecidos

em trocadores de calor e depois aquecidos no forno, o qual controla a temperatura do

reator. As reações ocorrem em fase vapor, com temperatura de entrada acima de 230°C

(no reator as temperaturas são mais elevadas em comparação com o primeiro estágio

de reação). O efluente do reator é resfriado em trocadores de calor e enviado para um

vaso de flash. A fase vapor do vaso é purgada para a rede de gás combustível e o

líquido (C6-C8 Bihidrogenado) alimenta a coluna estabilizadora.

A coluna estabilizadora possui o objetivo de eliminar do corte C6-C8 Bihidroge-

nado o gás ácido (H2S) e outros compostos leves. No processo estudado, o produto de

fundo deve possuir teor de enxofre menor que 1 ppm e é enviado para os tanques de

armazenamento por diferencial de pressão, o que determina a pressão de operação da

coluna.

De acordo com Faria (2011), existem diversos trabalhos na literatura que abor-

dam o estudo das reações do primeiro e segundo estágio, visando o desenvolvimento

de novos catalisadores, seletividade das reações de hidrogenação e estudo da cinética

das reações. Diferentemente das condições de operação e consumo energético das tor-

res de destilação envolvidas no processo, que possuem poucos estudos.
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FIGURA 2.3. Fluxograma de processo do 2° estágio de reação. Fonte: (DERRIEN, 1986).

2.2 Processo de Destilação

Destilação é o método de separação de misturas mais utilizado nas indústrias

químicas e petroquímicas, sendo responsável por mais de 90 % das separações indus-

triais (GORAK; SORENSEN, 2014). Este método é baseado no aquecimento da mis-

tura, formando uma fase líquida e outra fase vapor que fluem em contracorrente entre

si, permitindo a transferência de calor e massa entre as fases em equilíbrio. Assim, a se-

paração ocorre de acordo com a volatilidade relativa entre os componentes da mistura,

que indica a tendência de cada componente vaporizar.

Em geral, os componentes da mistura estão nas duas fases em equilíbrio, mas

em quantidades relativas diferentes, sendo que o líquido esta no seu ponto de bolha e

o vapor que está no seu ponto de orvalho. Os componentes se dividem nas fases de

acordo com as suas volatilidades e, no final, os mais voláteis se concentram no vapor

(corrente de topo da coluna) e os menos voláteis no líquido (corrente de fundo da

coluna) (FOUST, 1982).

A energia necessária para aquecer a mistura entra no sistema através de um re-

fervedor, o qual é responsável por evaporar a corrente de fundo que volta ao sistema.
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Ao mesmo tempo, uma quantidade semelhante de calor é retirada no condensador,

onde a corrente de topo é condensada, formando o destilado (produto de topo) e uma

parte volta para o sistema como refluxo. Isto resulta em uma baixa eficiência termo-

dinâmica, e por isso a destilação é responsável por mais de 50 % do custo operacional

(KISS et al., 2012).

2.2.1 Modelos termodinâmicos

Como o processo de destilação ocorre a partir do equilíbrio das fases envolvidas

é necessário descrever o equilíbrio líquido vapor (ELV). Com a utilização de coeficien-

tes auxiliares, é possível obter diferentes relações de equilíbrio dependendo do estado

de referência e das condições da mistura.

Em equilíbrio de fases, os diferentes componentes da mistura devem possuir

fugacidades idênticas na fase líquida e na fase vapor. Aplicando o estado de referência

de gás ideal para os cálculos de fugacidade, a relação obtida para o equilíbrio é descrita

conforme a seguinte equação:

xiφ̂li = yiφ̂vi (2.1)

Sendo xi a fração molar da especie i na fase liquida, φ̂li coeficiente de fugacidade na

fase líquida, yi a fração molar da especie i na fase vapor e φ̂vi coeficiente de fugacidade

na fase vapor. Este método é chamado de φ − φ e utiliza equações de estados para o

cálculo dos coeficientes de fugacidade em ambas as fases.

Porém, quando se trata de misturas líquidas, o modelo de solução ideal está

muito mais similar à realidade que do modelo de gás ideal. Dessa forma, pode ser uti-

lizado o coeficiente de atividade que representa os desvios da idealidade de sistemas

reais em relação a uma solução ideal. Assim, pode-se utilizar o coeficiente de ativi-

dade para a fase líquida e o coeficiente de fugacidade para a fase vapor e a relação de

equilíbrio será definida pela seguinte equação:

xiγifi = yiφ̂viP (2.2)

Sendo γi o coeficiente de atividade do componente i na mistura e fi a fugacidade da

espécie i pura. Este método é chamado de γ − φ e além das equações de estados é

necessário utilizar o Modelo de Gibbs de excesso para o cálculo de γ.
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2.2.1.1 Equações de estado

Equações de estado são expressões matemáticas que relacionam pressão, vo-

lume e temperatura (PvT) com o objetivo de avaliar as propriedades termodinâmicas

dos fluidos, como densidade e entalpias e descrever o comportamento de PvT do va-

por e da fase líquida. As mais utilizadas são as equações de estado cúbicas (EOS), a

primeira delas foi proposta em 1873 pelo cientista van der Waals. Ele considerou na

equação o tamanho das moléculas e as forças intermoleculares atrativas, modificando

a equação de gás ideal.

Atualmente há centenas de EOS e muitas delas possuem a mesma forma básica

da equação de van der Waals. Todas essas as equações são aproximadas, pois elas

somente ajustam os dados experimentais. Em geral, elas fornecem valores razoáveis

para as regiões de vapor e de líquidos de hidrocarbonetos e para a região de vapor de

muitos fluidos (KORETSKY, 2007).

A Tabela 2.2 apresenta as EOS mais utilizadas que possuem o seguinte formato:

P =
RT

v − b
− Atr (2.3)

Sendo b a constante de correção devido ao tamanho das moléculas, assim o primeiro

termo representa a contribuição repulsiva e Atr representa as interações atrativas. Na

tabela Tabela 2.2 podem ser vistos os termos Atr para as equações mais comuns. As

equações que surgiram após a de van der Waals apenas modificaram o parâmetros

atrativo (Atr), adicionando a dependência da temperatura neste termo. Os termos a e

b são constantes características de cada substância e v é o volume molar.

2.2.1.2 Regras de mistura

As regras de mistura permitem extrapolar as equações de estado para misturas,

utilizando os dados dos componentes puros e da composição para o cálculo dos coefi-

cientes a e b da Equação 2.3. Isso é necessário devido ao comportamento diferente que

as substâncias apresentam em uma mistura quando comparadas a elas puras. Assim,

a precisão da EOS utilizada para descrever uma mistura, está relacionada com a regra
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de mistura utilizada.

TABELA 2.2. Parâmetros Atrr para algumas equações de estado cúbica.
Fonte:(KORETSKY, 2007).

Equação Ano Atr
van der Waals 1873 a

v2

Redlich-Kwong 1949 a/
√
T

v(v+b)

Soave-Redlich-Kwong 1972 aα(T )
v(v+b)

Peng-Robinson 1976 aα(T )
v(v+b)+b(v−b)

Para misturas apolares recomenda-se a regra de mistura clássica de van der Wa-

als, capaz de predizer o comportamento para amplas faixas de temperatura e pressão.

Essa regra de mistura segue as equações a seguir:

a =
∑∑

yiyjaij

a =
√
aiaj(1− kij)

b =
∑

yibi

(2.4)

Já para misturas polares deve ser utilizada uma regra de mistura baseada no

modelo de Gibbs em excesso (gE), como por exemplo, PSRK e SCMR. As equações

utilizadas neste caso, partiram dos seguintes modelos:

gE

RT
= A0

[
a

bRT
−
∑
i

xi
ai

biRT

]
b =

∑∑
xixjbij

(2.5)

Estes modelos combinaram as vantagens dos modelos de gE e equações de es-

tado. O princípio das regras de misturas de gE é que a energia de Gibbs em excesso

calculada por um modelo de coeficiente de atividade e por uma equação de estado

cúbica é idêntico. Quando se usa uma regra de mistura baseado no modelo gE , os

parâmetros deste são ajustados para calcular o parâmetro atrativo da EOS escolhida,

permitindo a aplicação de sistemas das EOS para sistemas polares.
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2.2.1.3 Modelos de Gibbs de excesso

Com o modelo de Gibbs de excesso é possível calcular o coeficiente de atividade

da equação Equação 2.2, ou seja, calcular o desvio da idealidade em relação a solução

ideal. A energia de Gibbs em excesso (gE) é definida como a diferença entre o valor

da energia de Gibbs real e um valor hipotético que ela teria em uma solução ideal à

mesma pressão, temperatura e composição da mistura real.

A equação a seguir relaciona a Energia de Gibbs em excesso com os coeficientes

de atividade. Assim, com os modelos de gE para misturas em função da composição,

é possível obter o coeficiente de atividade para os componentes da mistura.

gE = RT
∑
i

xi ln (γi) (2.6)

A energia de Gibbs em excesso depende da temperatura, pressão e composição,

sendo que a pressão pode ser negligenciada no ELV. Associando um modelo de gE com

uma EOS é possível determinar as propriedades da mistura.

Alguns dos modelos de gE permitem uma descrição do comportamento real

de sistemas multicomponentes a partir das informações dos sistemas binários, como

Wilson, NRTL e UNIQUAC. Estes modelos são baseados no conceito de composição

local, a qual é diferente da composição geral devido as forças de interação (GORAK;

SORENSEN, 2014).

2.3 Simulação e Otimização

Para realizar uma simulação, primeiramente é necessário escolher um modelo

termodinâmico. Segundo Carlson (1996) alguns fatores devem ser considerados para

esta escolha. Deve ser analisada com cuidado a natureza das propriedades da mistura,

pois ela influencia fortemente no modelo a ser escolhido, assim como as faixas de pres-

são e temperatura a serem trabalhadas. Cada equação de estado representa melhor os

resultados em determinadas circunstâncias. A composição da mistura irá influenciar

na regra de mistura a ser escolhida, sendo a interação na fase líquida mais importante,
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por causa da proximidade que as moléculas se encontram. Outro ponto de atenção

é a disponibilidade dos parâmetros binários ou de componentes puros para calcular

as propriedades. Estes podem ser obtidos experimentalmente ou podem ser usados

dados da literatura ou ainda escolher um método menos rigoroso.

De acordo com Hill e Justice (2011), a parte mais importante em uma simulação

de um processo químico é a escolha do modelo termodinâmico. O software de simula-

ção calcula os balanços de calor e material e isto irá determinar a separação entre a fase

líquida e vapor. Caso seja aplicado o modelo termodinâmico errado, a simulação não

irá representar a realidade e os resultados estarão errados. Depois de selecionar um

modelo é necessário validá-lo, comparando os dados experimentais com os resultados

obtidos pelo modelo e inspecionando os resultados.

Em relação a otimização do processo, diversas alternativas de projeto podem

ser propostas para diminuir o consumo de energia das torres de destilação. Algumas

irão requerer investimento de capital, como adicionar trocadores de calor adicionais

para recuperação do calor ou mudanças na bomba de calor. No entanto, há mudanças

que possuem um custo mínimo, mas que mesmo assim contribuem para a economia

de energia, como redução da taxa de refluxo, redução da especificação do produto,

redução dos custos de bombeamento e redução do uso de vapor (SOAVE; FELIU, 2002).

A redução da razão de refluxo é a maneira mais simplificada de reduzir o con-

sumo de energia de uma coluna de destilação. Quando a taxa de refluxo é reduzida,

ocorre a diminuição das vazões internas, causando a redução da energia trocada no

condensador e refervedor. Em contrapartida, nas correntes de saída da coluna verifica-

se o aumento das impurezas. Quando a vazão de refluxo é aumentada, o custo da

energia para separação também aumenta. Assim, considerando os custos de energia, o

refluxo ideal é o valor mínimo que mantém o produto especificado (MOUSSA, 2001).

Outra maneira de reduzir o custo de energia é a redução da pressão operacional

de colunas de destilação de hidrocarbonetos leves. Em geral, essas colunas operam

bem acima de suas pressões mínimas. Na fase de projeto, o valor da pressão é base-

ado no fluido utilizado para a transferência de calor no condensador e no refervedor.

Mudar a pressão requer também alterar a temperatura de fundo, para manter as com-

posições dos produtos nos valores de especificação, além de alterar a quantidade do



12 CAPÍTULO 2. PROCESSO EM ESTUDO E REVISÃO BIBLIOGRÁFICA

meio de aquecimento do refervedor (WHITE, 2012). Do ponto de vista econômico,

deve ser avaliado qual a pressão de topo ótima que a coluna pode operar, pois a re-

dução da pressão contribui para a diminuição dos gastos relacionados ao consumo de

energia de refervedor (BRAHIM A. O.; ABDERAFI, 2017).



Capítulo 3

Estudo de Caso, Resultados e
Discussões

3.1 Simulação da Torre

Para o desenvolvimento deste trabalho utilizou-se o software iiSE (Industrial In-

tegrated Simulation Environment), no qual foram realizadas as simulações da coluna es-

tabilizadora. Primeiramente, foram coletados os dados reais do processo e escolhido

o modelo termodinâmico. Assim, foi possível realizar a simulação que representasse a

operação atual da coluna, para depois da validação dos dados serem feitas as modifi-

cações propostas.

3.1.1 Coleta de Dados

A coleta de dados foi realizada em maio de 2021, em um momento que o pro-

cesso estava estável, com todas as variáveis controladas e os produtos especificados.

A corrente de entrada, de topo e de fundo da coluna foram amostradas para conheci-

mento da composição e validação dos resultados da simulação.

Na corrente de alimentação da torre foram identificadas 98 substâncias, a partir

da análise de composição. Em função da ampla gama de componentes e por muitos

deles estarem em quantidades pequenas e possuírem similaridade entre si, o número

de substâncias foi simplificado e reduzido para 22, resultando na composição represen-

tativa demonstrada na Tabela 3.1. Os componentes presentes na amostra com fração

13
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mássica de até 1,2% foram mantidos. Já os componentes com menos de 1,2% foram

agrupados em componentes com o mesmo número de carbonos. Por exemplo, todos

os componentes com 8 carbonos, foram agrupados no n-octano e os componentes en-

tre 9 e 11 carbonos foram agrupados e divididos igualmente no m-etiltolueno e no

n-propilbenzeno.

TABELA 3.1. Composição representativa da corrente de entrada.

Corrente de alimentação Fração mássica
Benzeno 0,3664
Tolueno 0,2077
Etilbenzeno 0,0787
Metilciclopentano 0,0677
P-xileno 0,0349
N-hexano 0,0297
Metilciclohexano 0,0199
Ciclohexano 0,0185
O-xileno 0,0166
M-xileno 0,0121
2-metilpentano 0,0207
N-heptano 0,0230
Ciclopentano 0,0085
Etilciclopentano 0,0254
N-octano 0,0235
M-etiltolueno 0,0158
N-propilbenzeno 0,0158
I-pentano 0,0108
N-butano 0,0014
Metano 0,0024
Hidrogênio 0,0003
Sulfeto de hidrogênio 0,0002

Dados como pressão, temperatura e vazão, foram verificados a partir do sistema

de dados reais do processo. Para cada uma destas variáveis foi utilizado o valor mé-

dio do dia da amostragem das correntes. O restante das variáveis do processo foram

obtidas através das folhas de dados de projeto. Na Tabela 3.2 pode ser verificados os

dados utilizados.



3.1. SIMULAÇÃO DA TORRE 15

TABELA 3.2. Dados utilizados para a simulação da coluna estabilizadora.

Dados da corrente de entrada
Temperatura 133 °C
Pressão 8 kgf/cm2

Vazão mássica 43,7 t/h

Dados da coluna de destilação
Numero de pratos 26
Tipo de condensador Parcial
Prato de entrada 8
Pressão do condensador 6,35 kgf/cm2

Pressão de topo 6,56 kgf/cm2

Pressão de fundo 6,7 kgf/cm2

Razão de refluxo 10
Vazão mássica do destilado 0,32 t/h

3.1.2 Escolha do modelo termodinâmico

Analisando a natureza e composição das substâncias envolvidas no processo e

a pressão e temperatura a serem trabalhadas, decidiu-se avaliar o modelo de Peng-

Robinson (PR) com a regra de mistura de van der Waals (vdW). Para a validação do

modelo foi utilizada a ferramenta do software iiSE de análise de equilíbrio líquido-

vapor comparando com os dados de equilíbrio experimentais contidos no banco de

dados CHERIC (2021). Diversos pares binários foram avaliados, principalmente os

componentes em maior quantidade na mistura ou que estavam relacionados com a

especificação do produto. Os principais pares avaliados foram: benzeno e sulfeto de

hidrogênio, benzeno e tolueno, sulfeto de hidrogênio e n-hexano, sulfeto de hidrogê-

nio e ciclo hexano, benzeno e etilbenzeno, benzeno e m-xileno, benzeno e ciclo hexano,

benzeno e n-hexano, tolueno e n-hexano, n-hexano e 2-metilpentano, etilbenzeno e p-

xileno, etilbenzeno e tolueno, etilbenzeno e metilciclohexano, o-xileno e metilciclohe-

xano, tolueno e m-xileno, ciclo hexano e m-xileno. Alguns deles podem ser vistos nas

Figuras 3.1, 3.2 e 3.3. As temperaturas e pressões dos dados avaliados dependeram

dos dados experimentais encontrados, dando preferência aos dados que estavam na

mesma faixa de temperatura e pressão que a coluna em estudo opera.

A partir dos dados avaliados, observa-se que o modelo Peng-Robinson (PR) em
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conjunto com a regra de mistura de van der Waals (vdW) representou satisfatoriamente

o equilíbrio líquido-vapor dos pares binários, podendo assim serem utilizados para a

simulação da coluna de destilação.

FIGURA 3.1. Diagrama de fases para mistura Benzeno(1)/Sulfeto de Hidrogênio(2),
T= 422 K.

FIGURA 3.2. Diagrama de fases para mistura Benzeno(1)/Etilbenzeno(2), P= 1atm.

FIGURA 3.3. Diagrama de fases para mistura Tolueno(1)/N-hexano(2), T = 313,15 K.
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3.1.3 Simulação no software iiSE

A simulação da coluna estabilizadora foi construída no software iiSE, utilizando

os dados de composição da Tabela 3.1, as equações termodinâmicas validadas na Sub-

seção 3.1.3 e as variáveis da Tabela 3.2. O diagrama de processo representado no iiSE

está representado na Figura 3.4.

FIGURA 3.4. Diagrama de processo da simulação da coluna estabilizadora no iiSE

Desse modo, a simulação possuiu 3140 variáveis para serem resolvidas e os

graus de liberdade do sistema foram zerados, sendo possível executar a simulação.

Para a validação dos resultados do iiSE, foram comparadas as composições de saída

de topo e de fundo da simulação com o resultado das amostras, que pode ser visto na

Figura 3.5. Os valores da corrente de fundo obtidos estão na Tabela 3.3.

Algumas diferenças entre as composições amostradas e simuladas podem ter

ocorrido devido a simplificação e agrupamento de alguns componentes. Também foi

realizado o balanço de massa das amostras, o qual mostrou que as vazões mássicas

por componente de entrada e saída amostradas não são exatamente iguais, visto que

alguns componentes apresentaram uma vazão mássica de saída diferente da vazão de

entrada. Isto pode acontecer devido ao processo ser contínuo, o qual o composição tem

uma leve mudança no tempo, além de potenciais problemas de acuracidade das me-

didas de composições e/ou vazões. Componentes leves como o metano e hidrogênio
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só foram identificados na corrente de saída de topo, devido ao modo de amostragem

realizado, e por balanço de massa foram inseridos na corrente de entrada. Devido ao

resultado da amostra da corrente de topo, não foi possível fazer a comparação deta-

lhada da composição, apenas a comparação agrupada de compostos com 4 carbonos e

compostos que possuíam 5 ou mais carbonos. O resultado da simulação mostrou que

a fração mássica de benzeno no topo é de 0,03%.

FIGURA 3.5. Composição mássica da corrente de fundo e de topo da coluna estabiliza-
dora.

Outra comparação realizada foram dos dados de temperatura da coluna, a qual é

calculada no simulador e depende do modelo termodinâmico escolhido. Na Figura 3.6

está representado o perfil de temperatura obtido pelo iiSE e os dados reais medidos

no processo. O iiSE considera o primeiro e o último prato da coluna de destilação

como o condensador e o refervedor, respectivamente. A pequena diferença de tempe-

ratura apresentada no topo da coluna (cerca de 10 °C no condensador e 5 °C no último

prato) é muito sensível a vazão do destilado, a qual é pequena frente a vazão de en-

trada e composta por gases leves. Assim, qualquer alteração na quantidade escoada

no destilado afeta o resultado de temperatura. Além disso, o processo utiliza água de

resfriamento no condensador em uma temperatura próxima aos 25 °C, ou seja, o fluido

a ser condensado não atinge uma temperatura menor que isto. No refervedor, o valor

calculado do simulador foi de 166,7 °C e o valor real do processo é de 174 °C. A tempe-

ratura também pode ser um indicador de que as composições reais medidas na saída

podem conter erro.
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TABELA 3.3. Composição mássica das correntes (dados reais vs dados simulados.

Corrente de fundo Dados Reais Dados Simulados
Benzeno 0,3696 0,3691
Tolueno 0,2058 0,2092
Etilbenzeno 0,0777 0,0793
Metilciclopentano 0,0700 0,0682
P-xileno 0,0343 0,0352
N-hexano 0,0310 0,0299
Metilciclohexano 0,0200 0,0200
Ciclohexano 0,0190 0,0186
O-xileno 0,0163 0,0167
M-xileno 0,0121 0,0122
2-metilpentano 0,0225 0,0208
N-heptano 0,0290 0,0232
Ciclopentano 0,0088 0,085
Etilciclopentano 0,0193 0,0256
N-octano 0,0243 0,0237
M-etiltolueno 0,0159 0,0159
N-propilbenzeno 0,0159 0,0159
I-pentano 0,0085 0,079
N-butano 0,0000 0,000009
Metano 0,0000 0,0000
Hidrogênio 0,0000 0,0000
Sulfeto de hidrogênio 0,0000 0,0000

Corrente de topo Dados Reais Dados Simulados
C5+ 0,3408 0,4128
C4 0,2380 0,1912
Metano 0,3503 0,3278
Hidrogênio 0,0423 0,0410
Sulfeto de hidrogênio 0,0286 0,0273

A torre estabilizadora tem como objetivo a remoção dos gases leves e do sulfeto

de hidrogênio do produto de fundo (corte C6-C8 Bihidrogenado). A comparação dos

resultados de composição e de temperatura mostraram que a simulação representou

satisfatoriamente as condições reais de processo. Assim, para avaliar o consumo ener-

gético entre a operação atual da coluna e a nova operação a ser proposta, foi analisado



20 CAPÍTULO 3. ESTUDO DE CASO, RESULTADOS E DISCUSSÕES

o resultado da carga térmica do refervedor e do condensador. Os resultados da simula-

ção podem ser vistos na Tabela 3.4, sendo que o neste trabalho será dado maior ênfase

ao calor do refervedor, pois o condensador utiliza água de resfriamento de um sistema

fechado e o refervedor necessita de geração de vapor.

FIGURA 3.6. Comparação do perfil de temperatura da torre.

TABELA 3.4. Resultados da simulação para o Q retirado no condensador e o Q cedido
no refervedor.

Refervedor 2264,4 kW

Condensador −1403,9 kW

3.2 Estudo da modificação das variáveis do processo

Para realizar a otimização na coluna estabilizadora foram verificadas as restri-

ções do processo, como os limites operacionais e a especificação dos produtos. Por-

tanto, as seguintes restrições foram seguidas:

• Razão de refluxo: devido a uma restrição operacional da planta, a bomba

utilizada para a corrente de refluxo necessita de uma vazão mínima de 1

t/h. Dessa forma a razão de refluxo foi definida como uma variável a ser

calculada no simulador, seguindo a equação de R = L/V, sendo L a vazão

de refluxo que retorna para a torre e V a vazão de destilado.
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• Especificação do produto de fundo: o teor de enxofre deve ser menor que 1

ppm na corrente C6-C8 Bihidrogenado. Quanto a composição de C4 e C5 no

fundo não há uma especificação, mas um alto teor desses compostos causa

problemas nos processos posteriores. A restrição especificada na simulação

foi de 1,3% em massa de C5, o qual é o valor médio dos dados do processo.

• Especificação do produto de topo: como o produto de interesse é o produto

de fundo, em especial os solventes aromáticos como benzeno e tolueno, um

dos objetivos é não perder benzeno (o composto aromático mais leve da

corrente) no destilado, assim foi definido que a fração mássica máxima de

benzeno permitida no topo seria de 0,07%, representando uma perda bem

pequena do produto de interesse.

• Temperatura de alimentação: a corrente de alimentação entra na torre após

ser aquecida em um trocador de calor pela corrente de fundo. Ou seja, caso

a temperatura de fundo da torre seja alterada, a temperatura da alimenta-

ção também será. Desta forma, foi adicionada uma variável que mantinha a

temperatura de alimentação com uma diferença de 35°C em relação a tem-

peratura de fundo da torre, para manter uma variação próxima da atual.

Estas restrições foram inseridas no iiSE e a assim foi possível avaliar a influência

de algumas variáveis no calor do refervedor. Primeiro verificou-se a influência da

razão de refluxo e depois a alteração desta juntamente com a variação da pressão.

3.3 Análise dos resultados

3.3.1 Variação da razão de refluxo

Utilizando a ferramenta do simulador de otimização, com o objetivo de minimi-

zar o calor do refervedor alterando apenas a razão de refluxo, encontrou-se um novo

valor para esta variável. Para este fim, o iiSE realizou em torno de 25 iterações, vari-

ando o calor do refervedor até encontrar uma solução otimizada conforme a Figura 3.7.
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FIGURA 3.7. Otimização do calor do refervedor alterando a razão de refluxo. Função
objetivo em Watts.

Os resultados obtidos para o refervedor podem ser vistos na Tabela 3.5, a razão

de refluxo que segue as restrições impostas e minimiza o calor no refervedor é de 5,4,

resultando em uma vazão de refluxo igual a 1,7 t/h. Com isso não ocorrem mudanças

perceptíveis no perfil de temperatura da torre, nem nas composições das saídas. A

restrição que atingiu o limite imposto foi a fração mássica de benzeno no topo, caso

seja aceitável perder mais benzeno na corrente de topo, a razão de refluxo pode ser

reduzida ainda mais.

TABELA 3.5. Resultado obtido para o calor do refervedor com R = 5,4.

Q refervedor 1620,5 kW

Q real - Q otim 643,9 kW

Redução 28,4%

3.3.2 Variação da razão de refluxo e pressão

Com o objetivo de diminuir ainda mais o consumo energético da coluna, tam-

bém foram avaliadas mudanças na pressão de operação da torre, a qual opera em torno

de 6 kgf/cm2 para enviar o produto de fundo por diferencial de pressão aos tanques de

armazenamento. Portanto, foi novamente utilizada a ferramenta de otimização, tendo
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como variáveis livres a razão de refluxo e a pressão do condensador, pressão de topo

e pressão de fundo. Além das restrições já descritas, para a variação de pressão ao

longo da coluna permanecer a mesma da operação atual, foi adicionada a condição

de que a queda de pressão deveria ser semelhante ao observado atualmente. Desse

modo, após o iiSE realizar centenas de simulações para encontrar o valor das variáveis

que minimiza o calor do refervedor, encontrou-se o conjunto de resultados descrito na

Tabela 3.6.

TABELA 3.6. Resultados obtidos das variáveis para a minimização do consumo de
vapor.

Razão de refluxo 3,2
Pressão condensador 1,5 kgf/cm2

Pressão topo 1,7 kgf/cm2

Pressão fundo 1,8 kgf/cm2

Q refervedor 1263 kW

Q real - Q otim 1001,4 kW

Redução 55,8%

Nesta situação, a restrição atingida foi a vazão de refluxo que retorna para a

torre, a próxima restrição seria a pressão, a qual chegou perto da pressão atmosférica.

A alteração da pressão também altera o perfil de temperatura da torre, assim a tempe-

ratura de topo ficaria -13 °C e de fundo 106 °C. O condensador atual do processo utiliza

água de resfriamento, neste caso não conseguiria atingir esta temperatura e para isso

seria necessário outro fluido de troca térmica no condensador.

Dessa forma, foi realizada uma nova otimização, com a restrição de que a tem-

peratura de topo deveria ser no mínimo 15 °C, para isso também foi permitido variar

a vazão de topo entre 0,27 e 0,37 t/h. Assim, o simulador encontrou o conjunto de

valores da Tabela 3.7 para minimizar o calor do refervedor.

Utilizando a temperatura de 15°C no topo, não é possível utilizar água de resfri-

amento no condensador e deve ser considerado o gasto de energia para resfriamento

do fluido a ser utilizado. Neste trabalho não foi considerado o gasto energético para

a refrigeração do fluido. Como houve uma pequena divergência na comparação dos

valores de temperatura e composição, pode haver a possibilidade de uma pequena
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margem na temperatura de topo, caso os erros de composição e vazão sejam corrigi-

dos.

TABELA 3.7. Resultados obtidos das variáveis para a minimização do consumo de
vapor com restrição da temperatura de topo.

Razão de refluxo 3
Pressão condensador 4 kgf/cm2

Pressão topo 4,2 kgf/cm2

Pressão fundo 4,3 kgf/cm2

Vazão de topo 0,36 t/h

Vazão de refluxo 1,08 t/h

Q refervedor 1307,6 kW

Q real - Q otim 956,8 kW

Redução 42,3%

Com este conjunto de valores, a restrição limite atingida foi a perda de benzeno

no topo. Além disso, a vazão de refluxo chegou próximo ao limite operacional. O simu-

lador encontrou como resultados para a temperatura de topo 15,2 °C, e de fundo, 144,3

°C, consequentemente uma redução de 42% do calor do refervedor. Para o processo

operar nesta condição deve ser utilizado um fluido de resfriamento mais eficiente que

o atual. Caso contrário, a corrente de topo não será condensada como deve e a pres-

são do condensador irá aumentar devido a maior quantidade de vapor. Dessa forma a

vazão de destilado também aumentará e se perderá mais benzeno no vapor.

Caso seja optado por diminuir a pressão de operação da coluna para reduzir o

calor necessário no refervedor, será necessário instalar uma bomba para enviar o pro-

duto de fundo da coluna aos tanques de armazenamento. Para realizar a comparação

da energia gasta pela bomba, foi realizada uma simulação a partir dos resultados da

Tabela 3.7 adicionando uma bomba na corrente de fundo. A partir das folhas de dados

do processo, sabe-se a perda de carga na tubulação que envia a corrente de fundo aos

tanques de armazenamento, considerando uma eficiência da bomba de 75%, a energia

necessária para o envio do produto aos tanques será em torno de 18,5 kW. Ou seja, em

relação ao gasto de energia compensa o uso de uma bomba.
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Este trabalho teve como objetivo realizar o estudo de uma coluna de destilação,

inserida em uma planta de Hidrogenação de Gasolina de Pirólise, visando a redução

do consumo energético. Para isto, primeiro comparou-se os dados experimentais de

equilíbrio líquido-vapor dos componentes envolvidos, com o modelo termodinâmico

de Peng Robinson em conjunto com a regra de mistura de van der Waals, que represen-

taram adequadamente os dados. Após isto, realizou-se a validação da simulação com

os dados reais do processo, comparando as composições de saída e as temperaturas, as

quais mostraram resultados satisfatórios, representando bem o processo. Assim, pôde-

se realizar análises das variáveis e otimizações com o objetivo de diminuir o calor do

refervedor.

A partir disso, verificou-se que com a redução da razão de refluxo de 10 para 5,4

é possível diminuir em 28% o calor necessário no refervedor e o processo se mantém

dentro das especificações desejadas. Para uma redução ainda maior é possível alterar

também a pressão de operação da torre. Com uma pressão de topo de 4,2 kgf/cm2,

razão de refluxo de 3 e vazão de destilado de 0,36 t/h, o calor do refervedor atinge

uma redução de 42%. Porém o sistema de resfriamento deveria ser mais eficiente e

seria necessário a instalação de uma bomba no fundo da torre com um gasto energético

de 18,5 kW.

Como trabalho futuro pode-se avaliar outras alternativas de otimização que evi-

tem a troca de fluido de resfriamento do topo. Por exemplo, outras restrições de tempe-

ratura e vazão de topo. Também pode-se analisar financeiramente o custo da instalação

da bomba no fundo da torre para verificar e quantificar o investimento, além do custo

25
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para a utilização de um fluido mais frio no condensador. Análises de composição po-

dem ser retomadas para validação dos dados de temperatura, componentes como o

metano só foram identificados na corrente de saída e não na entrada, devido ao modo

de amostragem realizado.
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