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RESUMO

7

A destilacdo em batelada ainda é um importante processo de separacdo utilizado na
industria, apesar de ter sido considerada ultrapassada pelo surgimento da destilacdo
continua. Essa importancia € devida, principalmente, a sua flexibilidade de operacdo. O
processo de destilacdo em batelada é caracterizado pelo seu comportamento dinamico, o
gue torna a sua operacao complexa. Muitos estudos tém sido dedicados a determinacgéo de
politicas 6timas de operagéo desta categoria de equipamentos. O presente trabalho avalia e
compara trés politicas de operagéo, utilizando-se da simula¢do dindmica de processos. A
base para o trabalho é uma coluna de pratos real para a separacdo de uma mistura
multicomponente encontrada na literatura. Uma modelagem de complexidade intermediaria
foi desenvolvida e implementada no simulador de processos EMSO. Os resultados
mostraram que o tempo de batelada e o custo energético para uma politica de operacdo
com um controlador de composi¢cdo sdo 29,2% menores em relacdo a politica heuristica
presente na literatura. Adicionalmente, avaliou-se o efeito do acimulo de liquido na coluna

na sua operacao, verificando uma influéncia prejudicial para elevados acumulos.

Palavras-chave: destilagdo em batelada, simulagdo, modelagem, operacao, otimizacéo



1 INTRODUCAO

A destilacdo em batelada é um dos mais antigos processos de separacdo utilizados na
industria quimica. No entanto, apesar de ter sido considerada ultrapassada pelo surgimento
das colunas de destilacdo continuas, o significante crescimento da industria de quimica fina
e a necessidade de recuperacao de produtos a partir de residuos industriais renovaram o

interesse pelas colunas descontinuas.

O modo de operacao desse tipo de coluna permite que “N” componentes sejam separados
em somente uma coluna, enquanto que, destilando-se esta mesma mistura de “N’
componentes de forma continua, seriam necessarias “N-1” colunas. Nota-se também que a
versatilidade de operagdo deste equipamento é uma qualidade indispensavel em situagoes
nas quais a composicdo da alimentagdo varia freqlentemente ou quando pequenas

guantidades de diferentes misturas sdo manipuladas.

Neste contexto, é interessante notar que a destilagio é um dos processos mais
energeticamente intensivos da inddstria quimica. Para algumas separagfes, uma reducéo
modesta no tempo total da batelada pode corresponder a uma diminuicdo significativa nos

custos operacionais envolvidos.

Sendo assim, € encontrada na literatura uma constante preocupacdo dos pesquisadores
com a otimizag&o operacional das colunas de destilagdo em batelada. Por conseguinte, a
determinagdo de uma politica de operagdo O6tima acabou por receber uma atencéo

consideravel.

Para atingir essa otimizacdo, € necessario a modelagem matematica do processo e sua
simulagdo. Muitos trabalhos foram desenvolvidos nesta area, havendo desde modelos muito
simplificados até modelos mais rigorosos. Como a destilacdo em batelada é um processo

caracterizado pela condicdo transiente, a simulacdo utilizada deve ser dindmica.

Juntamente com o problema da avaliacdo da melhor estratégia de operacdo, surge a
guestdao do efeito acumulo de liquido na coluna no seu desempenho. Ha diversas

consideracdes a respeito do tema na literatura sendo, muitas vezes, controversas.

Portanto, objetivamos avaliar politicas de operacdo de colunas de batelada, através de sua
simulacdo dinamica. Para isso, iremos revisar as principais politicas de operacéo,
construiremos um modelo para misturas multicomponente e implementaremos esse modelo
no simulador dindmico de processos EMSO. Feito isso, simularemos a operacdo de uma

coluna real encontrada na literatura, obtendo resultados para refluxo total e perfis da



simulacdo dindmica. Ao final, iremos implementar as diversas politicas e comparar 0s

resultados, além de avaliar a influéncia do acumulo de liquido no desempenho da coluna.

Este trabalho esta estruturado em cinco capitulos. O Capitulo 1 faz uma breve introducao e
trata dos objetivos do trabalho. No Capitulo 2, apresentamos conceitos fundamentais de
destilacdo e uma revisdo da literatura sobre as politicas de operacdo de colunas de
batelada. O Capitulo 3 descreve a coluna do nosso estudo de caso, mostra o
desenvolvimento da modelagem matematica e os principais parametros da simulacdo. No
Capitulo 4, sdo apresentados e discutidos os resultados das simulagdes. Por fim, no
Capitulo 5, realizam-se as conclusdes do trabalho, assim como sugestfes para trabalhos

futuros.



2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

Nos anos cinglenta, os engenheiros quimicos tinham a impressdo que sua missdo era
transformar os antigos processos em batelada nos modernos processos continuos. Com
essa perspectiva é surpreendente descobrir que, hoje em dia, cinglienta anos depois, uma
parte significativa da producdo mundial da indUstria quimica por volume e, numa proporgcao
ainda maior, por valor é produzida em processos em batelada e é improvavel que essa

propor¢do diminua num futuro préximo (Mutjaba, 2004).

A producdo em batelada ocorre geralmente em equipamentos padronizados, que podem
facilmente ser adaptados e reconfigurados para outros produtos. Esse tipo de produgéo é
especialmente adequado para produtos de baixo volume e alto valor, tais como produtos
farmacéuticos, poliméricos, biotecnoldgicos e da quimica fina, cuja demanda anual pode ser
fabricada em poucos dias ou em poucas bateladas. A flexibilidade desse arranjo produtivo
também é adequada para as flutuagbes e rapidas mudangas na demanda, o que é
caracteristico de produtos desse tipo. Outros fatores que favorecem 0s processos em
batelada séo a necessidade de produtos adaptados as especificidades de cada cliente e a

sazonalidade da demanda de certos produtos.

Quando é necessério produzir pequenas quantidades de diferentes produtos, geralmente é
mais eficiente produzi-los, por exemplo, numa planta de batelada para mdaltiplos propésitos,

do que operar uma planta diferente para cada produto.

2.1 Destilagdo em Batelada

A destilacao é o método mais usado na industria quimica e petroquimica para a separacao
dos constituintes de uma mistura liquida. O método baseia-se na diferenca entre as
volatilidades dos componentes da mistura. A separacao € realizada através da vaporizacao

parcial da mistura e subseqliente recuperacéo do vapor e do residuo liquido.

z

O processo de separacdo por destilacdo é realizado em equipamentos como colunas de
pratos ou recheios, cujo objetivo principal é proporcionar o contato intimo entre o liquido e o

vapor de modo a permitir a transferéncia de massa entre as fases.

A destilacdo pode ser realizada de forma continua ou em batelada. No primeiro caso, a
alimentacdo da mistura a ser separada, assim com a remocéo dos produtos destilados da
coluna é feita de maneira continua. Dada uma carga e condi¢cdes operacionais fixas,
passado o estado transiente no inicio da operacdo da coluna, as retiradas de liquido e vapor

serdo constantes. O mesmo acontece com as composigﬁes destas correntes, que



permanecem inalteradas com o tempo. A destilacdo continua é usualmente empregada
guando grandes quantidades de mistura a ser separada estao disponiveis a uma taxa e

composicao razoavelmente uniformes.

Por outro lado, na destilagdo em batelada uma carga liquida da mistura a ser separada é
adicionada a coluna e a seguir é continuamente vaporizada. O vapor produzido € removido
da coluna, condensado e armazenado em reservatorios. Ao longo da batelada a mistura
original vai sendo consumida e as composi¢cdes ao longo da coluna vdo mudando
continuamente. Variacbes nas temperaturas de toda a coluna acompanham as alteragbes

de composigéo.

O processo em batelada requer consideravelmente mais trabalho e atencdo do que o
processo continuo. Em geral é necessario parar, drenar e limpar a coluna cada vez que uma
nova carga deve ser destilada, o que pode resultar num aumento substancial do tempo total
do processo. Deste modo a destilagdo em batelada € normalmente utilizada quando um
produto deve ser manufaturado somente em determinados periodos e onde um nimero de

misturas diferentes devem ser separadas em diferentes periodos pela mesma coluna.

Em muitas plantas quimicas as colunas de destilagdo em batelada s&o importantes partes
destes processos, realizando separacdes e purificacdes de pequenos volumes de

especialidades quimicas de alto valor unitario.

Como grande vantagem do processo descontinuo, destaca-se o fato de que uma Unica
coluna em batelada pode separar uma mistura de “N” componentes em seus componentes
puros, enquanto em um processo continuo seriam necessarias “N-1” colunas para realizar a
mesma separacdo. Uma simples coluna pode processar uma grande faixa de composicoes
de alimentagcdo, um numero variado de componentes e diferentes graus de dificuldade de

separagao.

A preferéncia por processos descontinuos esta baseada em aspectos econémicos, uma vez
gue € necessario menos capital para o investimento inicial, e também na maior flexibilidade
alcancada na operagcdo deste processo. Em muitas situagcbes onde a composicdo da
alimentacdo pode mudar freqiientemente ou quando diferentes quantidades da carga inicial
devem ser processadas, a versatilidade de uma unidade de destilagdo em batelada é

excelente.

Um sistema de destilagdo em batelada consiste basicamente de: um refervedor, uma coluna
de retificagcdo, um condensador e reservatorios para a coleta de destilados. Um esquema

tipico é apresentado na Figura 1.
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Figura 1 — Esquema convencional de uma coluna de destilacdo em batelada para um sistema ternario
(Mutjaba, 2004).

Em operacao, a carga liquida a ser separada € adicionada ao refervedor e entéo fracionada
sob taxa de vaporizacao e refluxo controlados. Varias fragcdes de destilado séo coletadas em
diferentes reservatorios no decorrer da destilagdo. Desde que nado exista alimentacéo
continua para a coluna, a quantidade de carga liquida no refervedor vai diminuindo.
Acompanhando essa variacdo, a composi¢cao do destilado varia & medida que a destilacao
progride.

A Figura 2 mostra a variacdo da composi¢do do produto destilado durante a destilacédo, sob
refluxo constante, para o caso de uma mistura de quatro componentes. A forma das curvas
nessa figura depende da volatilidade dos componentes, da razao de refluxo e do nimero de

estagios da coluna.
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Figura 2 — Perfil de composicéo do destilado na destilacdo em batelada de um sistema quaternério
(Perry, 1999).



Na destilagdo de sistemas binarios, em geral, se obtém dois produtos e uma fracéo
intermedidria, enquanto que na destilacdo de um sistema ternario pode-se obter uma ou
duas fragdes intermediarias e trés produtos. Em geral, para sistemas com “N” componentes

pode-se obter “N” produtos e “N-1” fragdes intermediarias.

2.2 Operacao de colunas em batelada

A operacdo de uma coluna de destilacdo em batelada pode ser separada em trés partes: a
partida, a producéo e a parada.

Na préatica, uma coluna convencional de destilacgdo em batelada pode ser partida na
seguinte seqiiencia. O refervedor é carregado com a mistura a ser separada e calor é
aplicado, de modo a trazer a carga ao seu ponto de bolha. Dependendo do calor aplicado,
uma parte da carga é vaporizada e sobe através da coluna, atingindo quase que
instantaneamente o condensador. Entdo, a valvula do condensador é aberta e o liquido
condensado é armazenado no tanque do condensador. Apés isso, a valvula do refluxo é
aberta. O liquido comeca a escoar pelos pratos, sendo retido pelos vertedouros, até atingir
novamente o refervedor. A coluna opera entédo a refluxo total até que o estado estacionario
seja atingido ou entdo até a composicdo do destilado atingir o grau de pureza necessario
(Mutjaba, 2004). Em alguns casos, pode decorrer um longo periodo de tempo, até que

alguma dessas condicdes seja satisfeita.

A fase da producdo comecga com o inicio da retirada de destilado. A operacéo nessa fase e
sua duracéo dependem das especificagdes do produto e de fatores econébmicos. As diversas

politicas de operacao serao tratadas posteriormente.

Ao final da producéo, a coluna pode ser parada na seguinte sequencia: a fonte de calor da
coluna é desligada, o acumulo de liquido na coluna colapsa e é coletada no refervedor, e o

acumulo no condensador é misturado com o produto de topo ou com a carga do refervedor.

Para todos os tipos de configuracéo de colunas, esses procedimentos de partida, producao

e parada serdo praticamente iguais.

2.2.1 Politicas de operacao

Uma coluna de destilacdo em batelada pode ser operada por diferentes maneiras. As trés

principais formas de operac¢do sdo descritas a seguir:

1. Refluxo Constante: Neste caso a razdo de refluxo é mantida constante durante a
destilagcdo. Uma vez que a composicdo do refervedor se modifica com o tempo, a

composicao do destilado também varia ao longo da destilacdo, sendo mais rica no



componente mais volatil no inicio do que no final da coleta de uma dada frac&o. Isso
pode ser visualizado na Figura 3.

2. Composicdo de Destilado constante: Este modo de operagdo requer um aumento
continuo da razdo de refluxo durante a destilacdo para manter a qualidade do
produto - Figura 3. Quando a razdo de refluxo torna-se muito alta — praticamente
refluxo total - a coleta da fragéo é interrompida, e o refluxo é reduzido para a coleta
da proxima fracao. Este modo de operacado requer ajuste automatico do refluxo, de
uma maneira pré-determinada ou pré-programada. Também deve ser notado que a
implementacdo deste modo de operacéo requer um detector on-line de composicéo.
Alternativamente pode-se acompanhar a temperatura como uma inferéncia da
composicao.

3. Outros modos de operagdo: Um procedimento ciclico pode ser usado para
estabelecer a operagédo da coluna. A unidade opera a refluxo total até chegar ao
equilibrio. O destilado entéo é retirado com a totalidade da corrente de topo, durante
um curto periodo de tempo. Apds este periodo a coluna é novamente operada a
refluxo total. O ciclo é repetido ao longo da destilacdo. Outra possibilidade é otimizar

a taxa de refluxo para alcancar a separacéo desejada num tempo minimo.
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Figura 3 — Modos de operacao de uma coluna de destilagcdo em batelada (Fileti,1993).

As fracdes intermediarias recolhidas ao longo da destilagdo em batelada podem retornar ao
processo de diferentes maneiras. Verifica-se entdo, a necessidade de escolha de uma
estratégia de operacédo a fim de alcancar uma melhor separacdo em termos econémicos e

de qualidade.

2.2.2 Otimizacdao da politica de operacéo

A destilagdo em batelada € um processo inerentemente dindmico e, por isso, gera

problemas de otimizag&o dindmica.



A politica de controle 6timo de um processo pode ser definida como uma seqiencia de
acOes de controle no tempo que, quando aplicada ao processo, ir4 resultar na operagéo
otima (Mutjaba, 2004). Na Figura 4, podemos ver uma politica de operagdo com e sem
otimizagao.
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Figura 4 - Politica de operacgéo de otimizada (Mutjaba, 2004).

O critério para a otimizacdo é definido em termos de uma funcdo objetivo e restricbes e o
processo é caracterizado pelo modelo dindmico. O critério de otimizacdo na destilagdo em
batelada pode assumir variadas formas, tais como, a maximizagdo de uma funcdo de lucro
ou a minimizacdo do tempo, sujeitos a qualquer restricdo do sistema. As restricdes mais
comuns em destilacdo em batelada sdo a pureza e a quantidade de produto ao final do
processo ou em um tempo intermediario. A variavel do controle 6timo é geralmente a razéo
de refluxo, dado que a taxa de vaporizagéo fica nos seus valores maximos, ja que o objetivo
passa, de uma forma ou de outra, pela minimizacdo do tempo de batelada (Longsdon,
Biegler, 1993).

Dois aspectos do processo de destilagdo em batelada tém recebido consideravel atencéo: a
determinagdo de uma estratégia Otima para o refluxo liquido e a comparagdo entre o
desempenho da coluna operando sob 0os modos de operacgéo, taxa de refluxo constante e

produto de topo com composicéo constante.

Perfis de controle foram definidos para vérios estudos de otimizagdo de acordo com as
funcbes objetivos consideradas. Segundo Longsdon e Biegler (1993), os problemas

encontrados na literatura sdo, normalmente, os seguintes:

1. Maximizac¢éo do Destilado: maximizar a quantidade de destilado, de uma especifica

concentracdo num determinado intervalo de tempo.



2. Minimiza¢do do Tempo: minimizar do tempo de batelada necessario para produzir
uma quantidade de destilado de uma pureza especificada.
3. Maximizagdo do Lucro: maximizar a funcdo lucro para uma determinada

concentracdo de destilado.

Converse e Gross (1963) apud Brasil (1993) definiram a politica étima de refluxo como
sendo aquela, sob a qual a maxima quantidade de destilado, de uma dada composicao, é
obtida em um determinado tempo a partir de condicdes iniciais de composi¢ao e tamanho de

carga conhecidas. Uma formulagdo matemética para esse problema seria:

Max J (R(®) = [; Ddt= [} —dt Q)

Sujeita a:
[ Xp > X]*) (2)
o t=t" 3)

e Equagdes do Modelo

e Limites operacionais de R

Onde J é a fungéo objetivo, D é a quantidade de destilado, R é a razdo de refluxo, x;, é a
especificagdo de pureza, t* € o tempo determinado. Longsdon e Biegler (1993) utilizaram
uma formulagdo analoga para o problema de maximizacdo do destilado e obtiveram a

politica 6tima de refluxo apresentada na Figura 5.

Retlux Ratlo
Purlty

L 1 L 1] L T L LAL
0.0 02 04 06 08 1.0
Nermalized Time

Figura 5 — Politica 6tima de refluxo(m) e grau de pureza (®) (Longsdon, Biegler, 1993).

A maioria dos trabalhos encontrados na literatura sao restritos a misturas binarias com
aproximacao de acumulo molar constante nos pratos e com variaveis de projeto fixadas, tais

como numero de pratos e taxa de vaporizagéo.
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2.3.3 Influéncia do acumulo de liquido nos pratos

Durante a destilacao em batelada, uma certa por¢do da carga liquida permanece acumulada
na unidade, na forma de refluxo, vapor ascendente, liquidos nos pratos ou recheio, no
condensador e nas tubulacdes. Numa coluna de destilacdo continua em estado
estaciondrio, supondo mistura perfeita de liquido e vapor nos pratos, o acimulo ndo tem
efeito na andlise, dado que nenhuma quantidade de liquido no sistema tem efeito nos
balancos de massa do sistema. A destilacdo em batelada, no entanto, € um processo
inerentemente transiente e o acumulo de liquido no sistema influencia a taxa de mudanca
das vazbes e, conseqlentemente, toda a resposta dindmica do sistema. Este efeito pode
ser prejudicial ou benéfico, dependendo do acumulo e das condi¢Bes de operacgao.

Quando a quantidade de material acumulado dentro da coluna ndo é desprezivel comparada
com a carga liquida no refervedor, a composi¢éo do destilado, sob refluxo constante, varia
com o tempo de maneira diferente daquela quando o acimulo ndo é grande. Isto ocorre por

causa de dois efeitos opostos:

1. O primeiro efeito é causado pela concentragcdo do componente mais volatil nas
partes superiores da coluna devido ao acumulo de material, reduzindo a
porcentagem de componente mais volatil no refervedor e no vapor saindo do
refervedor. Este efeito ocorre particularmente a altas razdes de refluxo, quando a
concentracdo do componente mais volatil é baixa, em comparacdo com aquela do
material acumulado. O resultado é a redu¢cdo na concentracdo do componente leve
no produto destilado, quando comparada com aquela na auséncia de acumulo.

2. O segundo efeito € um “efeito de inércia” exercido pelo material acumulado, que
impede a rapida mudanga nas composi¢cfes, aumentando o grau de separacdo em
relacdo aquele na auséncia de acumulo. Este efeito é notado a baixas vazdes de

refluxo e grande acimulo de material (Brasil, 1993).

Como os dois efeitos ocorrem simultaneamente e mudam de importancia durante o curso da
destilac&o, é dificil predizer se o efeito do acumulo seréa prejudicial ou benéfico. E também

dificil predizer a grandeza do efeito de retencao.

Segundo Mutjaba (2004), o papel do acumulo de liquido na coluna tem sido motivo de
controvérsia entre diversos estudos. A maioria deles restritos a colunas de destilacdo em
batelada convencionais e a misturas binarias. Alguns trabalhos concluiram que um aumento
no acumulo melhora a separacéo a baixas razdes de refluxo, mas que isso ndo influenciaria
a altas razdes de refluxo. Converse e Huber (1965) apud Mutjaba (2004) mostraram que

para uma dada quantidade de destilado e uma pureza, altos acumulos de liquido aumentam
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o tempo de batelada, sendo, portanto, prejudiciais. Um efeito pequeno, mas positivo do

acumulo também foi resultado de algumas pesquisas mencionadas por Mutjaba (2004).

A influéncia do acumulo de liquido na coluna, dada uma quantidade de destilado e uma
restricdo de pureza, pode ser visualizada na Figura 6. O parametro q representa o grau de

dificuldade de separacao da mistura.

Butane-Pentane Systea
11‘1

weem 38, 678
— g2h 038
B~ e =B, 598

minisum hatch time , hr

s T T T T T T 1
1 L] b [ ] L) 12 It 1b
percent holdup

Figura 6 — Efeito do acimulo de liquido na coluna sobre o tempo minimo de batelada (Mutjaba,2004).



12

3 ESTUDO DE CASO

Para analisarmos os diferentes fatores que influenciam na determinacéo da politica 6tima de
operacdo de uma coluna de destilacdo em batelada, estudaremos um caso real, encontrado
na literatura. Trata-se de uma coluna da empresa Bayer AG, que opera industrialmente
separando uma mistura de hidrocarbonetos e que foi descrita e simulada no trabalho de

Klingberg (2001). Esta coluna serd, portanto, a base para as simulaces.

3.1 Descricdo do processo

O objetivo do processo em questdo é produzir C10 — n-decano -, a partir de uma carga de
alimentacdo com mais de 30 componentes e concentracdo molar inicial de C10 em torno de
66%. O grau de pureza desejado no corte principal € de 99% de C10. Os demais cortes nao
possuem nenhuma especificacdo de pureza.

A separacdo original é realizada por uma coluna recheada e por uma coluna de pratos. Por
questdes de limitagdo de tempo, a coluna foi considerada composta por pratos no trabalho
base (Klingberg, 2000). A coluna modelada consiste entdo em 40 pratos, tem uma altura de

13,5 metros e diametro de 1 metro. Cada prato possui em torno de 70 bubble caps.

Além disso, o sistema é constituido por um refervedor, um condensador e quatro tanques
acumuladores. O refervedor € aquecido através de vapor d’agua, cuja vazao é regulada por

um controlador de pressdo. O processo pode ser visualizado na Figura 7.

Condenser

Reflux Drum

_ Divider :
Reflux ratio R
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\
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\ lfl G
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il component off-  heavy cut l

[ cut companeni N

1\ off-cuf Objective:

! ‘\ c10

Tray column

Process operafor
it Steam

Reboiler

= Condensate

The infermediare cur is mived with the next feed.

Figura 7 — Representagéo esquematica do processo (Klingberg, 2000).
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A politica de operacéo utilizada é de razao de refluxo constante segmentada, isto €, a razao
de refluxo é fixada a determinados valores durante diferentes intervalos de tempo do
processo. Este tipo de operagcdo gera uma mudanca na composicdo do destilado, a medida

gue a composi¢ao da mistura no refervedor varia.

O procedimento de operacgéo consiste em cinco diferentes cortes, cada qual com uma razao

de refluxo diferente:

1. Off-cut dos componentes leves: os componentes leves sdo evacuados, dura 5 horas
e a razédo de refluxo é 5.

2. Off-cut: 0 C4 é removido sem especificacao e tem duracdo de 14 horas, a uma razdo
de refluxo 5.

3. Corte Intermediario: a fragdo molar de C10 deve atingir 99% no final dessa fase. Isso
¢é atingido usando razéo de refluxo 10, por 16 horas.

4. Corte principal: a composicdo molar de C10 precisa chegar a 99% no tanque
acumulador ao final desse corte. A razdo de refluxo € mantida a 5 por 7 horas e
entdo é aumentada para 8 nas préximas 54 horas.

5. Off-cut dos componentes pesados: 0s componentes pesados sdo evacuados com

pressdo maxima e razao de refluxo minima. Essa fase dura 4 horas.

Juntamente com a razdo de refluxo, a diferenga de pressdo na coluna — medida entre o
refervedor e o condensador- é usada como variavel de controle para regular a operacdo da

coluna. Quando a pressao diferencial € pequena, a vazdo de vapor € aumentada pelo

operador do processo. Essa diferenca de presséo € mantida entre 0,8 e 1 bar.

3.2 Modelagem

A destilacdo € uma operacdo unitaria complexa. Muitos estudos foram dedicados para a
simulacao de colunas com exatidao, considerando todos os fendmenos fisicos envolvidos no
processo. A literatura apresenta diferentes graus de complexidade, desde modelos muito
rudimentares até os que consideram dindmica de fluidos computacional. Porém, com o
aumento do detalhamento e da exatidao do modelo, crescem a complexidade, o nimero de

parametros a serem fornecidos e os problemas numéricos de resolucao.

Os modelos short-cut foram amplamente empregados para os problemas de destilacdo em
batelada. Eles consistem em correlagdes diretas entre a composi¢cdo do refervedor e a
composicao do destilado, o que elimina a necessidade da modelagem individual dos pratos
e reduz o tamanho do modelo significativamente. Esse tipo de modelo foi muito utilizado
guando a capacidade de processamento dos computadores era limitada e atualmente estdo

em desuso.
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Em um nivel intermediario de sofisticacdo, muitos estudos foram feitos utilizando-se de
modelos simplificados. Tais modelos sdo construidos sobre diversas considera¢fes, como
acumulo constante de liquido nos pratos, acumulo de vapor negligenciavel, vazdes internas
constantes e estagios ideais de equilibrio. Algumas dessas simplificacbes podem, no
entanto, conduzir a resultados longe da realidade.

Para o estudo de caso considerado nesse trabalho, o modelo ird gerar um grande nimero
de variaveis - 10 componentes e 20 pratos — e o simulador no qual este serd implementado
€ orientado a equacdes. Para evitar problemas de convergéncia numérica, optou-se por um
modelo de complexidade intermediaria. Sendo assim, para a realizagdo das simulacdes
deste trabalho, sera utilizado o modelo descrito por Domenech e Enjalbert (1980).

O modelo proposto tem como considera¢des fundamentais, no que tange ao balangco de
massa do sistema, o acumulo constante de liquido nos pratos e acumulo de vapor
negligenciavel. Isto ndo € uma simplificagdo muito grosseira, considerando que a baixas
pressdes existe uma relagdo da ordem de mil vezes entre a massa especifica do liquido e
do vapor. Essas consideracbes geram vazles internas constantes e acabam com a
necessidade de emprego de correlacbes de hidrodindmica entre pratos. A taxa de

vaporizagao foi tomada por constante no refervedor.

Adicionalmente, o balanco de energia sera negligenciado, pois sdo assumidos calores de
vaporizagao e capacidade calorificas iguais para os componentes. Mesmo sem o balanco de
energia, o perfil de temperatura € calculado como consequéncia do equilibrio
termodindmico. Outras importantes suposicbes sdo: equilibrio entre as fases, operacao
adiabatica, mistura perfeita nos pratos, refervedor e condensador, condensacéo total e sem
sub-resfriamento no condensador. Atraves destas simplificagbes, chega-se na modelagem

matematica do processo.

Em se tratando de destilagdo batelada, a biblioteca de modelos do simulador EMSO
continha um modelo para descrever apenas sistemas binarios e, portanto, foi expandido
para misturas multicomponentes. Além disso, houve a inser¢do dos tanques acumuladores

dos diferentes cortes e de controladores.
3.2.1 Modelagem matematica

A modelagem do processo se d& basicamente através dos balangcos de massa do sistema e

relacdes de equilibrio. O balango de massa global € representado pela seguinte equacao:

av _
T =-D 4)
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Onde M é o acumulo molar no refervedor e D é a vazao molar de retirada de destilado. Esta
equacao € consequéncia de acumulos de liquido constantes nos pratos e acumulo

negligenciavel no vapor. A vazao de destilado, por sua vez, é definida por:

Onde V é a taxa de vaporizacé@o e R € a razdo de refluxo. O balango molar por componente
no refervedor é dado por:

j .
O _ Vo

o |
2= = vk g (= yh)] 1, 2,..,C-1 (6)

Onde x). é a fragdo molar do componente j no liquido do refervedor e y). é a fragdo molar no
vapor. Como foi assumido acumulo de liquido constante nos pratos, torna-se necessario

somente o balango por componente, que € descrito pela equacao:

de Vo j R (i J =
T ()] PRl 20N ")

Onde H, € o acumulo molar de liquido no prato p. Por fim, apresentamos o balango por

componente no condensador:

j
dXNq

s = (o~ k) ®
Onde H.é o acimulo molar de liquido no condensador.

Além disso, temos as restricdes das fragdes molares, descritas em:

-C_lxj =1 9
fayp =1 (10)

O equilibrio termodinamico pode ser visualizado na seguinte expressao:

- -
@p - Xp = Pp -Vp (11)
WL — (T, P, %! 12
®p (Tp, P xp) (12)
W §(T,, P,y 13
¢y = (T, Pyp) (13)

Onde cp{;L é o coeficiente de fugacidade do componente j na fase liquida do prato p e (pjl;v éo

coeficiente de fugacidade do componente j na fase vapor do prato p. O coeficiente de
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fugacidade é funcdo da temperatura, pressdo e composi¢cdo e sera calculado através de

rotinas externas.

Para o nosso estudo posterior, foi necesséria a modelagem dos tanques acumuladores dos
cortes. As variaveis de interesse nestes equipamentos sdo somente a quantidade e a
composi¢do do corte. Por isso, modelou-se o sistema da maneira reduzida, através do
seguinte integrador:

i
dDy,

= D.x\,1-Sta =1, 2,...,C-1 (14)

Onde Dia € 0 acumulo de destilado do componente j no tanque ta e s, € a chave de
acionamento do mesmo. A variavel auxiliar s, € zero quando o tanque ndo estad sendo
alimentado e 1 quando esta recebendo alimentacao. A composi¢do e o acumulo total foram
expressados da seguinte forma:

i _ _Dh
Xta = o5 (15)
ta j=0 D]ta
Dtta = Z]CZO D{:a (16)

Onde x’ta € a composicao do componente j no tanque ta e Dt,, € o acimulo molar global no
tanque. Ao todo foram modelados quatro tanques acumuladores, para 0s seguintes cortes:

Off-Cut dos componentes leves, Off-Cut, Corte Intermediario e Corte principal.

Um dos parametros utilizado no estudo € a energia total consumida no processo. Entao, faz-
se necessario a sua determinacdo, que € realizada através de um integrador energético,
mostrado na equagao:

av,

oy (17)

Onde V; é numero total de mols vaporizados. As condi¢des iniciais para as variaveis

diferenciais tanto do tanque, quanto do integrador energético, sao todas iguais a zero.

Para a simulacdo do sistema, foram inseridos dois tipos de controles: um tipo liga-desliga e
um proporcional. O controle liga-desliga foi implementado para a determinacdo do modo de
operagdo da coluna - Off-cut dos componentes leves, Off-cut, Corte Intermediério, entre
outros. O modo de operacédo da coluna determina dois fatores: a selecédo do tanque para a
retirada de destilado e a razdo de refluxo. A variavel controlada € a composicdo no
condensador. Caso a composi¢cao de um componente excede o valor maximo ou minimo
permitido para um determinado corte, tem-se uma mudanca no modo de operacdo da

coluna.
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Ja o controle proporcional foi adaptado para a determinacdo de uma politica de operacdo
otimizada. O controlador proporcional regula a composicdo do destilado no tanque
acumulador manipulando a razédo de refluxo. A acdo de controle € reversa, pois uma
diminuicdo da pureza acarreta um aumento do refluxo. O equacionamento dos controles

pode ser visto no Apéndice 1.

3.3 Simulacgéao

O modelo do processo foi implementado no simulador genérico de processos EMSO
(Soares; Secchi, 2003). EMSO ¢é a sigla para Environment for Modeling, Simulation and
Optimization. Trata-se de um simulador de processos orientado a equacdes, adequado a

simulac¢des dinamicas.

3.3.1 Par@metros da Simulacéo

O modelo utilizado no caso base de Klingberg (2000) apresenta algumas diferencas em
relacdo ao utilizado nesse trabalho. Além disso, muitos dos parédmetros utilizados no
trabalho original ndo foram explicitados. Portanto, alguns dos parametros para a simulacdo
tiveram que ser aproximados e estimados. Sdo eles: carga inicial no refervedor, acamulo

molar de liquido nos pratos e condensador, taxa de vaporiza¢cdo e composicdo da carga.

A Unica informacdo sobre a carga inicial encontrada no trabalho foi o nivel inicial do
refervedor — 1 metro. Entdo, sabendo-se que o diametro da coluna é 1 metro, estimou-se o
didametro do refervedor em 5 metros. A partir desse volume inicial, utilizando-se do volume
molar da mistura liquida calculado pelo pacote termodinamico VRTherm, chegou-se no valor

aproximado de 59 Kmol.

O acumulo molar de liquido nos pratos, por sua vez, foi determinado levando-se em conta o
diametro da coluna -1 m. A altura do vertedouro foi estimada em 0,1 m e a area do prato
tomada como 80% a area da coluna. Com o volume molar, aproximou-se 0 acumulo molar
de liquido no prato para 190 mol. O acumulo no condensador foi considerado igual ao dos

pratos.

Ja a taxa de vaporizacdo, constante no nosso modelo e variavel no trabalho base, foi o
parametro mais dificil de estimar e com a maior incerteza. Os Unicos dados disponiveis
eram a razéo de refluxo em cada intervalo de tempo, o tempo total e a quantidade de
destilado. Sendo assim, calculou-se a razdo de refluxo média e tomou-se a seguinte relacéo

expressa na Equacdao 5 para estimar a taxa de vaporizacdo média em 4485 mol/h.
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Um resumo dos parametros estimados pode ser visto na Tabela 1. Diferentemente do
trabalho utilizado como base, a publicacdo destes parametros permitird a reproducdo do
presente trabalho por outros autores.

Tabela 1 - Parametros da simulacao.

Pardmetro Valor
Carga inicial no Refevedor (mol) 59000
Acumulo molar de liquido nos pratos e 190

condensador (mol)

Taxa de vaporizacdo média (mol/h) 4485

A pressdo na coluna foi considerada constante e igual a 1 atm. A consideragdo de uma
gueda de presséo geraria resultados muito similares. Além disso, a coluna foi assumida com
20 pratos. Como estagios de equilibrio do modelo sdo considerados ideais, era necessario
uma reducdo significativa nesse numero, para aproximarmos 0 comportamento real da

coluna.

A mistura original do processo possui 30 componentes. Para fins de simulacdo e
simplificacdo, porém, foram tomados apenas os 10 mais representativos constituintes e a

composicdo normalizada. A composicao simplificada é mostrada na Tabela 2.

Tabela 2 - Composi¢édo da mistura utilizada na simulacao.

Componente Fracdo Molar (%)
C1 0,12
c2 0,01
Cc4 9,75
C10 66,05
Cl1 0,70
C12 1,35
C13 0,31
C20 15,69
c21 0,92
c28 5,10

3.3.2 Determinacgéo das condic¢des iniciais

Conforme descrito anteriormente, o procedimento de partida de colunas batelada envolve,
geralmente, operacdo em refluxo total até a obtencdo do estado estacionario. Uma vez

alcancado este estacionario, € iniciada a retirada de destilado. A simulacédo precisa do
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procedimento de partida, porém, ndo faz parte deste trabalho. Entretanto, as condicbes
iniciais das simulacdes serdo obtidas da solucdo do estado estacionario do refluxo total.
Como esse estado independe de como ele foi atingido, utilizou-se de um artificio matematico
para a sua obtencdo. As compaosicdes iniciais, tanto nos pratos, quanto no refervedor e no
condensador, foram tomadas como iguais as da mistura a ser separada — Tabela 2. Entdo,
simulou-se a coluna em refluxo total, até atingir o estado estacionario. O perfil de
temperatura dos pratos da condi¢do inicial até o estado estacionario pode ser visto na
Figura 8.
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Figura 8 — Perfil de temperatura da condigéo inicial até o estado estacionario.

As condi¢Bes desse estado estacionario foram assumidas como condigdes iniciais das
simulagbes dinamicas das bateladas. Uma andlise mais detalhada dessas condigdes, €

realizada no capitulo seguinte.

3.3.3 Propriedades fisicas e termodinamicas

As propriedades fisicas termodinamicas foram determinadas através de rotinas externas ao
simulador EMSO. O aplicativo de software usado foi o VRTherm (VRTECH, 2005), capaz de
predizer propriedades termodinamicas e propriedades fisicas de misturas complexas. Para o
calculo das propriedades, foram escolhidos os modelos de vapor e liquido ideal. Esse

modelo é adequado para a predicdo, pois estamos trabalhando com uma mistura de

hidrocarbonetos a altas temperaturas e baixa pressao, ou seja, dentro da faixa de validade.
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4 RESULTADOS E DISCUSSAO

Os resultados das simulagbes sdo apresentados neste capitulo. Primeiramente,
analisaremos os resultados da operacgdo a refluxo total, cujo estado estacionario € o ponto
de partida para as demais simulacdes. ApoOs isso, serdo mostrados e comparados 0S
resultados de trés politicas de operacdo. Por fim, sera avaliada a influéncia do acamulo de
liquido no desempenho da coluna.

4.1 Estado estacionario do refluxo total

Os perfis de temperatura e composicao da coluna operando no estado estacionario séo
apresentados na Figura 9. Podemos perceber que a mistura se encontra bem separada,
havendo um predominio de C4 na parte superior da coluna e um acumulo de C10 na
metade inferior. Um dos motivos para este resultado é a grande diferenca de volatilidade
entre 0 C4 e o0 C10.
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Figura 9 — Perfis de temperatura e composicao da coluna no estado estacionario a refluxo total.

Outro ponto que chama a ateng&o é o perfil de temperatura. Ha dois patamares nitidos e
distantes. Isso é decorrente da natureza do nosso modelo, que calcula o perfil de
temperatura a partir das composicoes. Por exemplo, como na metade superior ha quase que
somente C4, as temperaturas desses estagios se aproximardo do seu ponto de ebulicéo.
Além disso, notamos que a temperatura no condensador € baixa e distante de uma condicao
real. Essa temperatura é consequéncia da consideracdo de condensador total. Como ha
fracoes de C1 e C2 no vapor a ser condensado, podemos esperar uma temperatura proxima

aos pontos de ebulicdo destes compostos.
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4.2 Avaliacdo das politicas de operacao

A comparacao de diversas politicas de operag¢édo de uma coluna e a determinacéo da melhor
€, também, objetivo desse trabalho. Para isso, foram simuladas trés distintas politicas de
operacgdo: heuristica, a refluxo constante e com o uso de controlador. As variaveis de
interesse foram o tempo total da batelada, o custo energético, grau de pureza e a
guantidade de destilado. Os resultados de cada simulacdo, assim como a comparacao,

encontram-se a seguir.

4.2.1 Politica de operacdo heuristica

A politica heuristica é a estratégia tradicional usada para operar a coluna do nosso trabalho
base. Ela foi formulada e ajustada através dos anos de experiéncia na utilizagdo da coluna

para a separacdo da mistura em questdo. Esse modo de operagdo consiste em diferentes

estagios, cada qual com uma razéao de refluxo diferente, e esta apresentado na Tabela 3.

Tabela 3 - Politica de operacao heuristica.

Estagio de operacao Razéo de Refluxo
Off-Cut dos componentes leves 5
Off-Cut 5
Corte Intermediario 10
Corte Principal 5 nas primeiras 10h e 8 no restante

O modo de operagédo foi implementado e simulado e o perfil de composi¢céo do destilado
encontra-se na Figura 10. Esse perfil de composicdo € semelhante ao encontrado no

trabalho de Klingbereg (2000), o que valida qualitativamente o modelo desenvolvido neste

trabalho.
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Figura 10 — Variacdo da composicdo do destilado e da razédo de refluxo no tempo.
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A simulacdo dessa estratégia resultou nos seguintes valores, apresentados na tabela

abaixo:

Tabela 4 - Resultados da politica heuristica.

Variavel Resultado
Tempo total (h) 84,10
Custo energético (mol vap.) 377224
Grau de Pureza (%) 99,92
Quantidade de Destilado (mol) 42563

4.2.2 Politica de operacdo de refluxo constante

Uma politica de operacdo muito utilizada na industria é a politica a refluxo constante. Para

avaliarmos o desempenho de um modo de operacéo deste tipo, foi simulada uma operacao

com razao de refluxo igual a 8, do inicio ao fim da batelada. Na Figura 11, sédo reproduzidos

o perfil de composicdo e a razdo de refluxo nas primeiras 15 horas de operacgao.
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— Varia¢do da composicdo do destilado e da razéo de refluxo no tempo.

Encontram-se apresentados, na Tabela 5, os valores obtidos nessa simulacéo.

Tabela 5 - Resultados da politica de refluxo constante.

Variavel Resultado
Tempo total (h) 91,22
Custo energético (mol vap.) 409150
Grau de Pureza (%) 99,92

Quantidade de Destilado (mol) 42720
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4.2.3 Politica de operagdo com controlador

Para otimizarmos a operacdo da coluna, foi proposto nesse trabalho a implementacdo de
um controlador proporcional. O tipo de agédo de controle escolhida é adequado ao sistema,
pois este apresenta um pequeno tempo morto (FILETTI, 1993) e possui comportamento de
um integrador. A variavel controlada € a fracdo molar de C10 no tanque acumulador do corte
principal e a manipulada € a razdo de refluxo. O ganho do controlador K foi tomado como
20, o setpoint definido em 0,99 e o bias em 5.

Os perfis resultantes de composi¢céo de destilado e razédo de refluxo sdo apresentados na

Figura 12.
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Figura 12 — Variacdo da composicdo do destilado e da razédo de refluxo no tempo.

Os resultados das variaveis de interesse, para posterior comparacéao, séo listados na Tabela
6.

Tabela 6 - Resultados da politica com controlador.

Variavel Resultado
Tempo total (h) 59,50
Custo energético (mol vap.) 266993
Grau de Pureza (%) 99,92
Quantidade de Destilado (mol) 42727

4.2.4 Comparacgao das politicas

Para determinarmos a melhor estratégia de operacdo, iremos comparar os diferentes
critérios de interesse. Nessas comparacgfes, a heuristica sera sempre tomada por base.
Visando uma melhor visualizagéo, as diferentes estratégias de refluxo sédo apresentadas na

Figura 13.
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Figura 13 — Comparacgéo das estratégias de operacéo.

7 s

O primeiro ponto a ser abordado é a questdo da pureza do corte, pois esta € uma
especificagdo comercial. De nada adianta produzir em menos tempo e com menos gasto
energeético, se este critério ndo for respeitado. Os resultados das simula¢cdes mostram que o
grau de pureza foi superior ao limite especificado — 99% - e igual para todas as estratégias
de operacao, atingindo o valor de 99,92%. A razdo desses valores constantes reside no
controle de selecdo do tanque acumulador. O destilado sé foi escoado para o tanque do
corte principal, quando a fracdo molar de C10 atendia o limite minimo de pureza.

A quantidade de destilado recuperada no corte principal, por sua vez, € outro importante
critério econdmico que deve ser estudado. Ela também foi praticamente igual em todas as
simulagdes. A estratégia a refluxo constante apresentou um aumento de 0,4% e a estratégia
com controlador um ganho de 0,45% em relagdo a heuristica. Dada as simplificacdes do
modelo, tais diferencas ndo podem ser consideradas significativas. Portanto, verifica-se que

a quantidade de destilado n&o foi alterada pela estratégia de operagéo.

Ja o tempo total de batelada e o custo energético serdo tratados conjuntamente. O custo
energético é proporcional a quantidade de mols evaporados. Como a taxa de vaporizacao €
constante, o0 custo energético e o tempo total de batelada sdo, também, proporcionais.
Assim, uma diminuicdo no tempo de batelada gera uma queda no custo energético. As
simulacdes mostram que a estratégia a refluxo constante teria um custo energético 8,5%
maior que a heuristica. A estratégia com controlador apresentou uma reducédo de 29,2% no
tempo total e, por conseguinte, no custo energético. O melhor desempenho nesse quesito

foi, portanto, o da estratégia com controlador.

Sendo assim, concluimos que a melhor politica estudada foi a com controlador, pois esta
reduziu consideravelmente o custo energético, sem afetar o rendimento de destilado e o

grau de pureza. Porém, devem ser feitas algumas ressalvas em relacéo a essa concluséo.
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O grau de separacdo atingido foi muito maior ao encontrado em uma coluna real. Isso é
devido a diversos fatores, advindos das simplificagbes do modelo. Cada estagio foi
considerado em equilibro ideal, o que distancia a simulacdo da realidade. A escolha dos
modelos termodindmicos ideais também insere um erro no modelo. Além disso, as
simplificacdes referentes ao acumulo de liquido no prato e as vazdes internas influenciam
fortemente a transferéncia de massa, e consequentemente a separa¢éo dos constituintes da
mistura.

Notamos ainda, que a estratégia com controlador requer um pico de razao de refluxo que
pode ndo ser factivel fisicamente. Entretanto, como o alto valor de razdo de refluxo foi
utilizado por um curto espaco de tempo, haveria apenas um pequeno impacto se este valor
fosse limitado.

4.3 Influéncia do acumulo de liguido

O acumulo de liquido na coluna influencia o seu desempenho. Para analisar essa influéncia,
simulamos situa¢des de acumulo de liquido na coluna, numa faixa de 2 a 25% em relacao a
carga inicial — o acumulo original da nossa coluna é 6,5%. O grau de pureza e a quantidade
final de produto foram mantidos constantes, sendo o tempo de batelada a variavel de

comparacgdo. Os resultados para as trés politicas em estudo nesse trabalho sdo mostrados

na Figura 14.
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Figura 14 — Efeito do acimulo de liquido na coluna no tempo de batelada.

Podemos notar que h4 um aumento linear do tempo de batelada como o aumento do
acumulo de liquido na coluna para todas as politicas. O efeito verificado €, portanto,
prejudicial ao desempenho da planta. Esse resultado se aproxima com o apresentado por
Converse e Huber (1965).
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Como explicacdo para este resultado, temos que o acumulo de liquido comanda diretamente
a dindmica do sistema, o que pode ser visto no nosso modelo. Além disso, para misturas de
facil separacdo, ou seja, que ndo necessitam de muita interface para a transferéncia de

massa, € esperado esse efeito negativo.



27

5 CONCLUSAO

A destilacdo em batelada encontra muitas aplicacdes industriais. Mesmo tendo sido
considerada ultrapassada pelo surgimento da destilagéo continua, verificamos que a grande

flexibilidade de operac¢éo torna seu uso vantajoso.

Através de uma revisdo bibliografica, verificamos que existem varios modelos que
descrevem o processo de destilacdo em batelada. Desde modelos mais sofisticados, que
utilizam dindmica de fluidos computacional até correlagbes simples. Um modelo de
complexidade intermediaria foi utilizado neste trabalho e implementado no simulador EMSO.
As respostas obtidas com este modelo ficaram dentro do esperado e se aproximaram
bastante da resposta de um modelo um pouco mais elaborado. Portanto, notamos que a

utilizacdo de uma modelagem muito rigorosa, nem sempre se faz necesséria.

Dado o carater dindmico desse processo, vimos que a operagdo de uma coluna de
destilacdo em batelada representa um desafio. Constatamos que ha diversas politicas de
operagédo, porém a determinacdo da melhor ainda € motivo de pesquisas. Nesse contexto, a

simulacdo dindmica de processos encontra aplicacao.

Simulamos e comparamos trés diferentes politicas de operacdo em uma coluna de
destilacdo descrita na literatura. Os resultados mostraram que uma reducgéo de 29,5% no
tempo de batelada e no custo energético pode ser obtida com uma politica de operagéo que
usa um controlador, em relacdo a uma operacdo baseada apenas em experiéncia prévia -
heuristica. Assim como nesse caso, 0 modo de operagdo tradicional de qualquer processo
na inddstria pode nao ser o mais adequado. Verificamos, entdo, uma grande oportunidade

para a otimizag&o de processos e redugao de custos industriais utilizando-se da simulacao.

Além disso, o efeito do acumulo de liquido no desempenho de colunas de destilacao
batelada é assunto recorrente e controverso na literatura. Constatamos que, para 0 caso em
guestdo, um aumento no acumulo de liquido resulta em uma elevagdo no tempo de
batelada, dada uma especificacdo de pureza e quantidade de produto. O resultado foi

consoante com os resultados encontrados na literatura para uma mistura de facil separacao.

Para trabalhos futuros, propomos a simulacdo deste problema, através de uma modelagem
rigorosa aplicado ao estudo de misturas com maiores desvios da idealidade. Além disso, a
otimizacdo da politica de operacdo pode ser obtida utilizando-se algoritmos de otimizac&o
dindmica. A modelagem e implementa¢des desses algoritmos também é uma proposta para

proximos trabalhos.
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ANEXOS

Anexo 1 - Codificagcdo do modelo na linguagem do simulador EMSO

Model BatchColumn
PARAMETERS
outer PP as Plugin (Brief="Physical Properties",
outer NComp as Integer;
PARAMETERS
Np as Integer (Brief="Number of Plates");
purity as Real;
Hi as Real;
P as pressure;
VARIABLES
HO as Real (Default=1);

TypeZ"PP" ) ;

x (NComp, Np+1) as Real (Default=0.55, Lower = -le-6,
y (NComp, Np+1) as Real (Default=0.3, Lower = -le-6,
T(

Np+1) as temperature;
R as Real (Default=1l);
V as Real;
D as Real;
Dlo (NComp) as Real;
Dlot as Real;
xDlo (NComp) as Real;
Do (NComp) as Real;
Dot as Real;
xDo (NComp) as Real;
Di (NComp) as Real;
Dit as Real;
xDi (NComp) as Real;
Dm (NComp) as Real;
Dmt as Real;
xDm (NComp) as Real;
slo as Real;
so as Real;
si as Real;
sm as Real;
sq as Real;
Q as Real;
c as Real;
Qt as Real;
EQUATIONS
"Balanco global da coluna"
diff (HO)*'s' = -D;
"Retirada de destilado"
D = V/(R+1);
for i in [1l:NComp-1] do

"Balango por componente no refervedor"

diff(x(i,1))*'s' = V/HO * (x(i,1)-y(i,1)

x(1,1))/(R+1)));
"Balanco demais pratos"

diff(x(i,2:Np))*'s' = V/Hi * (y(i,1:Np-1)

(R * ( x(i,3:Np+l) - x(i,2:Np) ) / (R+1

"Balanco do condensador"

diff(x(i,Np+l))*'s' =V * ( y(i,Np)

end

for j in [1:Np+1l] do
"Metodo phi-phi"

- x(i,Np+l)

+ R *

Upper =

Upper

1))

y(:,]3) *PP.VapourFugacityCoefficient (T(3),P,y(:,3))

- y(i,2:Np)

) /Hi;

1.00001);
1.00001);

((x(1,2) -

+
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x(:,])*PP.LiquidFugacityCoefficient (T (j),P,x(:,3));

end

for i in [1:NComp] do

"Tanques Acumuladores: Light off-cut"
diff (Dlo(i))*'s'= D*x(i,Np+l) *slo;

xDlo(i)=Dlo (i) /sum(Dlo(:));
"Off-cut”

diff(Do(i))*'s'= D*x(i,Np+l) *so;
xDo (i)=Do (i) /sum(Do(:)) ;

"Intermediate cut"
diff(Di(i))*'s'= D*x(i,Np+l)*si;

xDi (1)=Di (i) /sum(Di(:));
"Main cut"
diff(Dm(i))*'s'= D*x(i,Np+l) *sm;
xDm (1)=Dm (i) /sum(Dm(:)) ;
end

Dlot=sum(Dlo(:));

Dot=sum (Do (:)) ;

Dit=sum(Di(:));

Dmt=sum (Dm (:)) ;
"Consumo energético"
V=0Q*c;
diff(Qt)*'s' = V*sqg;
for j in [1:Np+1l] do

sum(y(:,3)) = 1;
sum(x(:,3)) = 1;
end
end
FlowSheet batch

PARAMETERS

PP as Plugin(Brief="Physical Properties",
Type="PP",
Components = ["methane", "ethane", "n-butane",

"n-decane", "n-undecane", "n-dodecane", "n-tridecane",

"n-eicosane", "n-heneicosane", "n-octacosane"],
LiquidModel = "IdealLiquid", VapourModel = "Ideal"

)i
NComp as Integer;

Chave as Switcher ( Valid=["Light", "Off","Inter",

Default="Light");

SET
NComp = PP.NumberOfComponents;
VARIABLES

K as Real (Brief="Controller Constant");
xsetm as Real;
bias as Real;
DEVICES
bc as BatchColumn;
SET
bc.Np = 21;
bc.P = 760 * 'mmHg';
bc.Hi = 190*1;
SPECIFY
bc.Q=4485/2;
bc.c=2;
bias=5;
K=10;
xsetm = 0.99;
EQUATIONS
switch Chave

case "Light":

"Main",

"Heavy"],
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bc.slo=1;

bc.so=0;

bc.si=0;

bc.sm=0;

bc.R=5;

bc.sg=1;

when bc.x(3,22) < .66 switchto "Off";

case "Off":

bc.slo=0;

bc.so=1;

bc.si=0;

bc.sm=0;

bc.R=5;

bc.sg=1;

when bc.x(4,22) > .9 switchto "Inter";

case "Inter":

bc.slo=0;

bc.so=0;

bc.si=1;

bc.sm=0;

bc.R=10;

bc.sg=1;

when bc.x(4,22) > .95 switchto "Main";

case "Main":

bc.slo=0;

bc.so=0;

bc.si=0;

bc.sm=1;

bc.R=K* (xsetm-bc.xDm(4) ) +bias;

bc.sg=1;

when bc.x(4,22) < .95 switchto "Heavy";

case "Heavy":

bc.slo=0;

bc.so=0;

bc.si=0;

bc.sm=0;

bc.R=5;

bc.sg=0;

when bc.x(8,22) > 1 switchto "Off";

end
OPTIONS

TimeStep = .1;

TimeEnd = 100;

TimeUnit = 's';

InitialFile = "batch20 10comp.rlt";

Integration = "original";

DAESolver (
File = "dasslc",
RelativeAccuracy = le-4,
AbsoluteAccuracy = le-8

end



