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RESUMO

No que tangencia os processos industriais, a necessidade pela reducdo da alta
demanda energética associada ao processo de destilacdo se torna progressivamente
imprescindivel. Além disso, € crescente a necessidade de trabalhar com plantas cada vez
mais compactas, objetivando a diminuic¢ao dos custos de instalagdes. O éter diisopropilico
(DIPE) € um subproduto gerado na producdo de dlcool isopropilico (IPA), ambos os
componentes possuem alto valor agregado, principalmente na industria de solventes, ou
seja, a separacdo desse bindrio é economicamente atrativa. Essa separacdo necessita de
um método nio-convencional, pois apresenta formacdo de um ponto azeotropico, sendo
este com minimo ponto de ebulicdo. O presente trabalho teve como objetivo otimizar o
processo de separacdo desse bindrio homogéneo através da destilacdo pressure-swing
com conexao intermedidria (PSDIC). Para atingir o objetivo, o processo PSDIC foi
simulado utilizando o software Aspen Plus® e a otimizacdo foi realizada utilizando o
método do Algoritmo de Recozimento Simulado (SAA), implementado em uma toolbox
no Matlab®. Nove varidveis, divididas entre operacionais e de projeto, foram otimizadas
simultaneamente, de modo a se obter um cendério otimizado para o processo PSDIC em
termos do Custo Anual Total (TAC).A configuragdao com a melhor TAC apresentou uma
economia de 4,47% ao ano e uma redu¢do na carga térmica da coluna de alta pressdo em
2,47%, em relagdo a configuracdo base. A insercdo da corrente de conexdo intermedidria
e o algoritmo de otimizagdo contribuiram para a reducdo da TAC para o processo

avaliado.

Palavras-Chave: Conexdo intermedidria; Recozimento Simulado; Custo anual total;

Consumo energético.



SILVA, L. M. Optimization of the Pressure swing distillation process with an
intermediate stream for separation of a azeotropic mixture of Diisopropyl
Ether/Isopropyl Alcohol. 2022. 50 p. Master degree in Chemical Engineering. Federal
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ABSTRACT

Regarding industrial processes, the need to reduce the high energy demand
associated with the distillation process becomes progressively essential. In addition, there
is a growing need to work with more compact plants, aiming to reduce installation costs.
Diisopropyl ether (DIPE) is a by-product of the production of isopropyl alcohol (IPA)
and both components have high added value, especially in the solvent industry, that is,
the separation of this binary mixture is economically attractive. This separation requires
an unconventional method since it presents the formation of an azeotrope, which has a
minimum boiling point. Therefore, the present work aimed to optimize the separation
process of this homogeneous binary mixture through pressure-swing distillation with an
intermediate connection (PSDIC). In order to achieve our objective, the PSDIC process
was simulated using the Aspen Plus® software and the optimization was performed using
the Simulated Annealing Algorithm (SAA) method, implemented in a Matlab® toolbox.
Nine variables, divided between operational and project ones, were optimized
simultaneously in order to obtain an optimized scenario for the PSDIC process in terms
of Total Annual Cost (TAC). The configuration with the best TAC showed savings of
4.47% per year and a reduction in the heat duty of the high pressure column by 2.47%,
compared to the base configuration. The insertion of the intermediate connection current

contributed to the reduction of the TAC for the evaluated process.

Keywords: Intermediate connection; Simulated Annealing; Total annual cost; Energy

consumption.
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1. INTRODUCAO

1.1 Contextualizacio e Definicao do Problema

De acordo com Biddulph (2002), a operacdao de colunas de destilacdo realiza
aproximadamente 95% de todas as separagdes nas industrias quimicas. Contudo, apesar
de amplamente empregada, possui o maior percentual no consumo global de energia de
uma planta, apresentando assim uma possivel desvantagem (por aumentar o custo dos
processos produtivos) e, por consequéncia, tornando-se um dos mais importantes objetos
de estudo em relacdo a otimizagdo industrial. Luyben (2021) destaca que esse alto
consumo energético vem da baixa eficiéncia termodindmica nesse processo € que ao

longo dos anos isso vem sendo motivo de estudos.

Para misturas que apresentam pontos azeotropicos ou possuem pontos de ebulicdo
proximos, como € o caso da mistura DIPE/IPA, faz-se necessario a utilizagdo de
destilacdes ndo convencionais para a realizacdo da separacdo, a exemplo da destilacdo

pressure swing, destilacdo azeotrdpica e destilacdo extrativa

Alcool isopropilico (IPA) é principalmente utilizado na indistria de eletrénicos e
como solvente, ja o éter diisopropilico (DIPE) é amplamente utilizado na quimica
sintética como solvente removedor de compostos organicos polares. O éter diisopropilico
surge como um subproduto proveniente da produgdo de alcool isopropilico, a mistura
forma um azeétropo homogéneo com ponto de ebulicio minimo (Wang et al., 2008;

Logsdon e Loke, 2000).

Wang et al., (2018) apresentaram em seu estudo a introdu¢do de uma corrente de
conexdo intermedidria entre as colunas, que anteriormente era utilizado de maneira
abundante na destilacdo extrativa, para a destilacdo por pressure swing, chamado de
conexao intermedidria ou corrente lateral. Deste modo, foi obtido o processo de destilagdao
pressure swing com corrente de conexdo intermedidria, ou Pressure Swing Distillation
with an Intermediate Connection (PSDIC). Para a pesquisa foram utilizados trés binérios,
que possuiam formacdo de azedtropo, e realizada uma andlise comparativa entre a
destilacdo convencional e a destilagdo pressure swing com e sem integragao de calor. Os

resultados mostraram que a destilagdo pressure swing teve uma melhor economia de
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energia para os bindrios acetato de etila/etanol e etilenodiamina/dgua. A introducio da
conexdo intermedidria surge na tentativa de que o transporte de calor e massa entre as

colunas, aliados a um algoritmo de otimizagdo, proporcione uma reducdo energética.

O Algoritmo do Recozimento Simulado foi proposto por Kirckpatric et al., (1983)
e Cerny (1985), paralelamente. Esse algoritmo procura encontrar uma solucdo 6tima
explorando novas areas no espaco de solucdes do problema, de maneira iterativa. Das
vantagens de sua utilizacdo podem ser citadas: a garantia de um O6timo global; aa
estratégia com base probabilistica de aceitacdo de valores de maior energia para fuga de
6timos locais; o processamento de um dnico valor de fun¢do objetivo por iteracdo, o que

evita a degradagdo do algoritmo.

A existéncia de softwares de engenharia torna possivel a simulagdo de um processo
real com extremo rigor, trazendo como beneficio a possibilidade de antecipar
modificagdes ou disturbios que possam vir a ocorrer no cotidiano de uma planta
industrial. Sendo assim, este trabalho busca estudar o processo de destilagdo pressure
swing com a mistura bindria éter diisopropilico/alcool isopropilico. Embora este processo
jé esteja presente na literatura, essa pesquisa, por sua vez, teve como proposta a adi¢ao
de uma corrente lateral, interligando a coluna de alta press@o a coluna de baixa pressao,
obtendo o processo PSDIC, visando proporcionar redu¢cdo do consumo de energia e do
Custo Anual Total (TAC).

Para a efetivacdo desta proposta, o processo PSDIC foi simulado no software
comercial Aspen Plus™, que faz parte do pacote comercial Aspen™ Engineering Suit da
Aspen Technology Inc. Esse software detém pacotes termodindmicos e rotinas que
permitirdo simular o processo de forma rigorosa, sendo possivel investigar cendrios
diferentes, verificar a demanda energética envolvida e determinar as condi¢des
operacionais, bem como configuracdes, que minimizariam essa demanda. A otimizagao
foi realizada utilizando o método do Algoritmo de Recozimento Simulado (SAA),
implementado em uma toolbox no Matlab®, avaliando simultaneamente 09 varidveis de

operacao e design.

1.2 Objetivos

Este trabalho tem por objetivo geral aplicar a técnica estocdstica de otimizacao

numérica do Algoritmo do Recozimento Simulado (SAA) para otimizar simultaneamente
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variaveis de operacdo e projeto, do processo de destilagdo por mudanga de pressdo com
corrente de conexdo intermedidria para a separacdo da mistura azeotrépica éter
diisopropilico e édlcool isopropilico, visando a minimizacdo da TAC.
Para alcancar o objetivo geral, os seguintes objetivos especificos foram definidos:
e Simular o processo em Aspen Plus da PSDIC termicamente integrada para
a separacao DIPE/IPA;
e Adicionar a corrente lateral e definir o caso base;
e Implementar em Matlab a comunicagao entre o Aspen Plus e a toolbox do
SAA, presente no Matlab, em conjunto com a func¢do objetivo a ser
minimizada (TAC);
e A partir do modelo obtido, otimizar as colunas de alta e baixa pressao,

visando a minimizagdo da TAC.

2. REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 Destilacao azeotropica

Qualquer mistura, de “n” componentes, pode ser considerada um azedtropo desde
que, quando submetidos a um processo de separagdo, as composi¢des das fases vapor e
liquidas sejam iguais.

Existem dois principais fatores que implicam na formacdo do azedtropo em uma

mistura bindria, de acordo com Horsley (1973):
1- Diferenga das temperaturas de ebuli¢do entre os componentes da mistura.

Quanto menor for esse intervalo menos ideal a mistura se torna, aumentando

assim a possibilidade de formagao do azeétropo.
2- Grau de aproximacdo ou afastamento da idealidade da mistura.

Esse grau € o que indica a presenca de desvios ou ndo em relacdo a lei de Raoult.
Logo, quanto maior o afastamento da idealidade, maior serd a probabilidade de formagdo

de um azedtropo.

Ligeiro (1994) discorreu sobre as formas de classificacdio das misturas

azeotrdpicas no que tange aos desvios da idealidade do sistema em estudo. Ele afirma em
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seu estudo que desvios positivos da lei de Raoult podem levar a formacdo de um
aze6tropo com ponto de ebuli¢do inferior ao ponto de ebulicio do componente mais
volatil da mistura, sendo este denominado de azedtropo de minimo de temperatura de
ebulicdo. J4 os desvios negativos da lei de Raoult levariam a formacio de um azedtropo
com ponto de ebulicdo superior ao ponto de ebulicio do componente menos volatil da

mistura, chamado de aze6tropo de maximo de temperatura de ebuli¢do.

Pode-se entdo concluir que a formacao de aze6tropos de minimo de temperatura
de ebulicdo estd diretamente ligada a0 momento em que a pressdo de vapor da mistura
excede as pressdes de vapor dos componentes puros. De maneira andloga, quando a
pressao de vapor da mistura € inferior as pressdes de vapor dos componentes puros ha a

formacdo de um azedtropo de méximo de temperatura de ebulicao.

Os sistemas azeotropicos também podem ser categorizados de acordo as fases em
equilibrio apresentadas pelo sistema. Quando apenas uma fase liquida em equilibrio com
a fase vapor € apresentada, o azedtropo € considerado homogéneo. Caso exista mais de
uma fase ele serd definido como um azedtropo heterogéneo e serd sempre um azedtropo

de minimo de temperatura de ebulicio (HENLEY e SEADER, 1981).

Conforme apresenta-se as caracteristicas de uma mistura azeotropica, percebe-se
que ela ndo pode ser separada em seus componentes puros pelo processo de destilacdao
convencional. A presenca do azedtropo apresenta-se como uma barreira a esta separacao.
Dessa forma, os métodos empregados na separagcdo de misturas azeotropicas modificam
o processo de destilacdo convencional, tornando-os mais robustos e eficazes, para efetuar

a separacao.

2.2 Eter Diisopropilico e Alcool Isopropilico

O élcool isopropilico (IPA) é uma substancia liquida, incolor, solivel em dgua e
em solventes organicos. E um produto bastante versatil, podendo ser empregado como
solvente de processos, seja na purificagdo, extracdo, cristalizacdo), como agente de
limpeza e secagem de equipamentos eletronicos e metalicos. Na industria farmacéutica e
de cosméticos para a fabricacdo de lo¢des e sabonetes. Ele é produzido por uma rota
catalitica 4cida e como subproduto hd a formagdo do éter diisopropilico. O éter

diisopropilico (DIPE) é empregado de forma abundante na industria, a exemplo da
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quimica sintética, tabagista e combustivel féssil. Especificamente, é utilizado como
solvente especializado para remo¢ao de compostos organicos polares como fendis, etanol,
acido acético (Luo et al., 2014).

A producao de dlcool isopropilico pode acontecer por duas rotas, sendo a primeira
delas a reacdo de hidrogenacdo catalitica de acetona (R1), que é uma reagdo exotérmica,
favorecida a baixas temperaturas. O produto principal dessa reacdo € o dlcool
isopropilico. Contudo, durante o processo reacional pode haver a forma¢do de vdrios
outros compostos, entre eles o éter diisopropilico (R2), que é formado a partir de uma

reacdo consecutiva a de hidrogenac¢do, como verificado abaixo (Gandia e Montes, 1994).

CsHsO + H, 2 C3HgO (R1)

2C3Hg0 2 C4Hy,0 + H,0 (R2)

A segunda rota de obtencdo do dlcool isopropilico é através da hidratacdo do
propileno (R3) com o auxilio de catalisadores dcidos. Durante essa producdo o éter
diisopropilico também € obtido como um subproduto, promovendo assim a necessidade

da separagdo dos dois compostos (Liu et al., 2018).

(3Hg + H,0 2 (3HgO (R3)

Esses dois compostos possuem valor agregado, mas para isso, antes precisam ser
separados por um processo de destilacdo ndo-convencional, pois formam uma mistura
bindria azeotrépica de minimo ponto de ebuli¢do. Os processos de destilagdo mais
utilizados pela literatura para a separacao desse binario so o extrativo e o pressure-swing,

porém independentemente do tipo de destilacdo escolhida é importante conhecer

previamente o equilibrio liquido-vapor da mistura.

2.2.1 Equilibrio Liquido-Vapor (ELV)

E imprescindivel o conhecimento do equilibrio liquido-vapor se quisermos prever
com precisdo dados de uma mistura bindria, principalmente quando se estd atrelado ao
uso de um software de simulacdo numérica. O trabalho de Lladosa et al. (2007) forneceu

parametros de interagdo bindria da mistura éter diisopropilico/dlcool isopropilico. O
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modelo termodinadmico utilizado foi o NRTL para descrever a nao-idealidade da fase
liquida, a fase vapor foi considerada ideal.

Segundo estudo realizado por Knapp (1991), antes de explorar qualquer efeito da
pressdo em misturas azeotropicas homogéneas, existem informacdes imprescindiveis a
se obter a respeito dos componentes dela, seriam elas: a quantidade de componentes, a
temperatura de ebulicdo e a composi¢do de todos os azeotrépos, a uma pressao nominal
(usualmente atmosférica). Além disto, € importante também compreender qual o perfil de
variagdo destes parametros em fun¢do da mudanga de pressao.

Na literatura existem diversas evidéncias de que a alteragdo da pressao de um
sistema pode alterar o equilibrio liquido-vapor de uma mistura azeotrépica homogénea, e
por consequéncia a sua composi¢io (MUNOZ et al., 2006). Roscoe e Dittmar (1859)
foram os primeiros a chegarem a conclusdo de que a composicao de um aze6tropo varia
com a pressao. Ja Lewis (1928) foi o primeiro a explorar esta descoberta para separagao
de misturas azeotrdpicas através de processos de destilacdo. Visto que, a mudanga de
pressdo altera as volatilidades dos componentes e favorece a separacdo (FRANK, 1997).
O quanto o efeito da pressdo poderd influenciar na separacdo, vai depender bastante da

mistura em estudo (WASYLKIEWICZ; KOBYLKA; CASTILLO, 2003).

A partir disso foi possivel produzir os diagramas T-xy conforme mostrado na
Figura 1. Na Figura 1(a) o sistema a 1 atm apresenta uma composicao azeotropica para o
éter diisopropilico de 77% em base molar e a temperatura de 339,97 K. Ja na Figura 1(b),
o sistema a 10 atm apresenta uma composicao azeotrdpica também em relacdo ao éter
diisopropilico de 31,1% em base molar e a temperatura de 427,58 K.

Observa-se que o bindrio éter diisopropilico/alcool isopropilico possui
sensibilidade a mudanca de pressdo e € possivel deslocar o ponto azeotrépico utilizando

destilacdo pressure-swing, a fim de obter os componentes puros.
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Figura 1. Diagrama T-xy para a mistura DIPE/IPA para (a) 1 atm e (b) 10 atm.
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2.3 Destilacao Pressure-Swing

A separacdo de misturas desempenha um papel fundamental nas industrias
quimicas e farmaceéuticas. O processo de separacao de misturas quimicas de forma a obter
produtos puros, a exemplo da destilacdo, ocupa de 10 a 15% do consumo energético
mundial. A demanda energética proveniente da destilacdo ocupa 49% do consumo de
energia do processo de separagdo (Sholl and Lively, 2016). Embora algumas rotas de
separacdo novas € em desenvolvimento venham surgindo, como a separagdo por

membrana, a destilacio ainda é o método mais importante e utilizado nas plantas

industriais atuais (Sholl and Lively, 2016).
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No que diz respeito tanto ao ambito industrial quanto ao académico, tem se
mostrado importante o desenvolvimento de novas rotas de destilacdio de maneira a
proporcionar economia energética. O processo de destilacdo se apresenta de maneira geral
em duas vertentes: destilacao simples convencional, que promove a separacao de sistemas
ideais, e destilacdo ndo-convencional, para a separacao de sistemas azeotropicos (Aniya
et al., 2018). Os métodos de destilacdo ndo-convencional incluem destilagdo com
mudanca de pressao (PSD) (Tripodi et al., 2017), destilacdo azeotrépica (Yu et al., 2015),
destilacdo extrativa (Ma et al., 2017). No entanto, a destilagdo nao-convencional
apresenta um maior percentual no consumo de energia devido a presenca do ponto
azeotrdpico e a necessidade de deslocamento dele para promover a separacao (Kiss et al.,

2012).

Algumas propostas surgiram ao longo dos ultimos anos com a finalidade de
minimizar o consumo energético dos processos de destilacdo, como € o caso do uso de
colunas acopladas (Zhao et al., 2018) e da aplicacdo de integracdo térmica (Zhu et al.,
2017). Entre as duas citadas, a alternativa de coluna termicamente acoplada é amplamente
aplicada na separacdo azeotropica e na destilacdo extrativa. Ela é o método mais eficaz

para economizar energia, embora ndo se aplique a todos os processos de destilacdo.

Comparada a destilacdo azeotrOpica e extrativa, a destilacdo por mudanca de
pressdo pode separar misturas azeotrOpicas bindrias sem recorrer a um terceiro
componente, € a integracdo de calor para a mesma pode ser aplicada facilmente. Embora
a tecnologia PSD seja amplamente usada para sistemas azeotrépicos, o maior obstaculo
no momento é seu alto consumo energético. E de grande importancia melhorar a
eficiéncia energética do PSD na industria de processos quimicos (Wang et al., 2018). Um
modelo da configuracdo da destilagdo por mudanca de pressao pode ser visualizado no
PFD da Figura 2. Ele refere-se a um tipico processo de purificacdo do etanol anidro,

conforme o estudado por Battisti et al. (2019).
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Figura 2. Fluxograma do processo de purificagdo do Etanol Anidro por meio do PSD.
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O formato convencional da Pressure swing distillation (PSD) é constituido por
duas colunas de destilacdo operando a diferentes pressdes (KNAPP; DOHERTY, 1992).
Segundo Repke et al (2005), este processo pode ser empregado para separacdo de
misturas azeotropicas homogéneas e ja € utilizado de forma consolidada para separacio
de misturas como THF-dgua, acetonitrila-dgua, metanol-metiletilcetona, e

acetonametanol.

No que diz respeito a utilizacdo do modelo PSD com integracdo térmica, Mulia-
Soto e Flores (2011) propuseram um processo PSD termicamente integrado internamente
(IHIPSD) para a separacdo da mistura etanol-dgua a fim de se obter etanol anidro. O
sistema mostrado por eles € composto por uma tnica coluna dividida em duas secoes: alta
e baixa pressao (cada secdo equivalendo a uma coluna no esquema do PSD convencional).

Pelo fato de ser termicamente acoplada, hd transferéncia de calor entre as secdes
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eliminando a necessidade de um refervedor na se¢do de baixa pressio e de um
condensador na se¢do a alta pressdo, reduzindo assim o gasto energético. Os resultados
do trabalho mostraram que, na separa¢ao da mistura em questdo, a integragcao térmica nao
s6 € vidvel, ja que atinge o objetivo da alta pureza de etanol, como traduz uma reducio
nos custos energéticos se comparado ao mesmo processo operando de forma

termicamente desacoplada.

De acordo com Luyben (2021) é importante avaliar rigorosamente o efeito da
pressdao de operacdo em sistemas PSD. Os resultados do seu estudo, realizado com o
azedtropo tetraidrofurano/dgua, mostraram que a coluna LPC operando a vicuo pode
gerar uma economia energética de 27% e essa modificacdo aliada a integracdo de calor

pode reduzir o custo de energia em 53%.

J4 a combinacdo de um processo sequencial iterativo e um algoritmo de
otimizacdo para uma fun¢do multiobjetivo, associados ao processo de destilacdo por
mudanca de pressdo na separagdo do ternario com duplo azedtropo acetato de
etila/metanol/dgua, gerou no trabalho do Zhao et al. (2020) uma reducdo nos custos

operacionais de 6,25% quando coligado com a integracao térmica.

2.3.1 Conexado Intermediaria

Tututi-Avila et al. (2017) apresentou um processo aprimorado com um sistema de
destilacdo extrativa com conexdo intermedidria entre as colunas a fim de realizar
economia energética, concluindo que o design alternativo proposto com a conexao
intermedidria apresentava um ganho econdmico maior quando comparada a destilacdao
extrativa convencional e a destilacao termicamente acoplada.

De forma analoga, Wang et al. (2018) propds a implementacao da metodologia da
conexao intermedidria entre colunas no processo de destilacdo por pressure-swing para
avaliar se a transferéncia de massa e calor poderia ser alterada de forma a provocar uma
melhoria econdmica. O possivel problema de efeito remixing pode ser evitado com
escolha adequada dos estagios de conex@o da corrente lateral. A Figura 3 mostra o
fluxograma do processo de destilag@o pressure swing com conexao intermediaria entre as

colunas estudado por Wang et al. (2018).
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Figura 3. Fluxograma do processo de destilacdo pressure-swing com conexao intermedidria
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Fonte: Wang et al. 2018.

No estudo foi realizado um comparativo entre o PSD e o PSDIC, e verificou-se
que houve uma reducdio na TAC para os bindrios etanol/acetato de etila e
etilenodiamina/dgua, enquanto para o metanol/cloroférmio ndo apresentou resultado
significativo. Ainda foi visto que nao houveram mudangas significativas no efeito
remixing que justificassem o porqué da redu¢@o no consumo, porém o PSDIC € uma

proposta promissora e pode apresentar bons resultados (Wang et al., 2018).

Zhu (2021) propde no seu trabalho um processo de destilagdo extrativa quaternaria
com a presenca de conexd@o intermedidria € com o algoritmo de recozimento simulado
como técnica de otimizacdo. Beneficios foram encontrados com o uso da conexdo
intermedidria, o custo de investimento foi reduzido em 6,38% e o custo operacional em

14,4%, além de uma reducdo significativa na emissdo de CO> de 33,17%.

A conexdo intermedidria € bastante utilizada na literatura, principalmente em
processos de destilacdo extrativa. Wang (2020) estudou a separagdo do azedtropo
metanol/tolueno com Trietilamina como solvente de arraste, nesse estudo o algoritmo
genético foi utilizado como método de otimizacdo e a TAC era a fungdo objetivo a ser

minimizada, apresentando reducdo de 15,24%.
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De forma geral, a literatura apresenta evidéncias de que a implementacdo da
corrente lateral nos processos de destilac@o seria uma alternativa promissora para reducao
dos custos energéticos e otimizacdo da operabilidade das plantas de producdo. Sendo

assim, justifica-se o objeto desta investigacdo no que tange ao presente trabalho.

2.4 Algoritmo de Recozimento Simulado (SAA)

O algoritmo do Recozimento Simulado estd fundamentado no processo de
témpera, advindo da inddstria siderdrgica. A t€émpera é um tratamento térmico que
consiste em aquecer o material até a temperaturas elevadas e em seguida promover um
resfriamento, objetivando a melhoria da estrutura através do aumento da dureza e
resisténcia do material (SILVA e MEI, 2010).

O modelo tradicional do algoritmo de recozimento simulado tem sua origem em
uma programacdo de resfriamento. De acordo com Ben-Ameur (2004), andlogo a
conceitos termodinamicos, 0 SAA é um método de otimizacao meta-heuristico baseado
na simula¢do do fendmeno de recozimento em materiais solidos. Este processo € feito por
aquecimento de um sélido até o seu ponto de fusdo, seguido por um resfriamento gradual
até que a sua solidificacdo seja alcancada novamente. Dessa forma, o resfriamento lento
€ essencial para manter um equilibrio térmico em que os dtomos vao encontrar tempo
suficiente para se reorganizarem em uma estrutura cristalina uniforme (energia minima).

A versdo classica do SAA foi proposta ha mais de 30 anos por Cerny (1985) e
Kirkpatrick et al. (1983), para contornar problemas graves de otimizagao. Contudo, desde
a sua criagdo, o método possui um contraponto considerdvel: o nimero de iteracdes
necessdrias para garantir que o ponto encontrado é um 6timo global é geralmente muito
grande.

Esse revés vem do fato de que para cada nivel de temperatura reduzido durante as
iteracOes, assume-se que o estado solido atinge o equilibrio térmico, processo que €

descrito pela distribuicdo de Boltzmann, como podemos verificar na Equacéo 1.

PeET) = (- (1)

o)

Onde:

P = probabilidade; E = energia; k; = constante de Boltzmann; T = temperatura.
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Segundo Rangaiah (2010), o algoritmo como foi postulado por Metropolis et al.
(1953) calcula novos valores de energia em cada etapa e 0s compara com os valores de
energia nos pontos atuais. Se este novo valor for menor, o novo estado € aceito. Se o valor
da nova energia for maior que o valor atual, o estado ndo € recusado, no entanto € aceito
com base na probabilidade de ter uma relacdo inversa com a diferenca de energia. O
software comercial Matlab possui este algoritmo em uma das suas toolboxes de
otimizacdo. Nela verifica-se que a fun¢do de probabilidade de aceitacdo para qualquer

temperatura T € dada pela expressdao mostrada pela Equacao 2.

1

1+ exp (ﬁiﬂ) 2)

P(AE,T) =

Onde:

AE = diferenca de energia entre a solucdo nova e a antiga;

Sendo tanto AE quanto T valores positivos, temos que a probabilidade de
aceitacdo de uma nova solugdo estéd entre 0 e ¥2 (MathWorks, 2016), por consequéncia,
quanto menor a temperatura, menor a probabilidade de aceitacdo. Além disso, quanto
maior AE menor € a probabilidade de aceitacio.

O fato de o SAA aceitar pontos com maior energia com base em uma determinada
medida probabilistica reduz as chances de o método convergir para um minimo local e
aumenta ainda mais o seu grau de confiabilidade. Se olharmos em questdo do conjunto
de varidveis do processo necessdrias para realizacdo de uma otimizacio, temos que o
estado de energia (E) equivale a funcio objetivo a ser minimizada.

Diante disto, o SAA apresenta-se como uma 6tima alternativa para solucionar problemas
multivaridveis com parametros de processo continuos e/ou discretos. Uma vez que, além
de ser ligeiramente simples de implementar, geralmente fornece uma solucao geral 6tima
para problemas de otimiza¢do ndo linear combinatdria, pois ele nido necessita de
computacdo de gradiente para sua configuragdo de direcio de busca. A natureza
estocdstica e os movimentos probabilisticos guiados do algoritmo sdo duas de suas

principais vantagens quando se trata da funcao de resposta multimodal.
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3. METODOLOGIA

3.1 Descricao do processo

O processo de separagdo de éter diisopropilico e dlcool isopropilico por destilacao
pressure swing foi simulado utilizando duas colunas, uma de baixa e outra de alta pressao,
com uma conexao intermedidria entre elas. O software Aspen Plus™ foi utilizado como

ferramenta computacional na modelagem e simulacdo do processo proposto.

De acordo com Wang et al. (2020), esse processo envolve um equilibrio liquido-
vapor fortemente nao-ideal. Dessa forma, o modelo indicado para previsdo das
particularidades do sistema quimico foi o NRTL. Este modelo utiliza correlagdes
termodinamicas a fim de calcular os coeficientes de atividade, energia livre de Gibbs e

entalpia. A fase vapor foi considerada ideal.

As colunas foram simuladas utilizando a rotina RadFrac, adequada quando a fase
liquida apresenta uma forte nao-idealidade. Este € um modelo rigoroso para simulacdes
de equilibrio vapor-liquido que resolve as equacdes MESH (balancos de massa, balancos
de energia, relacdes de equilibrio e somatdrio das composi¢des) a partir da aplicacdo do
algoritmo Inside-out. Este, por sua vez, ¢ um método comumente utilizado por apresentar
bons resultados em problemas de destilacdo, seja a mistura ideal ou ndo-ideal, e por ndo

necessariamente exigir estimativas iniciais precisas.

O processo PSDIC consiste basicamente de duas colunas, no qual, a primeira
coluna opera a uma pressao relativamente mais alta (High Pressure Column — HPC) e a
outra a uma pressao mais baixa (Low Pressure Column — LPC), e hé a insercdo de uma
corrente lateral saindo da coluna HPC e alimentando a coluna LPC.

As especificagdes a serem atingidas em pureza de DIPE na corrente de base da
coluna de alta pressdo (B1), pureza de IPA na corrente de base da coluna de baixa pressao
(B2), ambas em base massica, foram alcangadas utilizando a funcdo Design Spec/Vary
existente no Aspen Plus®, ajustando-se como varidvel manipulada as razdes de refluxo
das respectivas colunas. Utilizou-se a funcdo calculator, também presente no software
escolhido, para garantir a integracdo total de calor entre o condensador da coluna de alta

pressdo e o refervedor da coluna de baixa pressao.
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Tendo o processo em regime estaciondrio estabelecido, prosseguiu-se com a
otimizacao das varidveis selecionadas, visando a minimizacao do custo total anual (TAC).
Para isso, nove varidveis foram levadas em consideragdo, sendo elas dispostas no Quadro

1.

Quadro 1. Resumo das varidveis a serem otimizadas.

Variaveis

Numero de pratos da coluna de alta pressdao (NT1)

Posicdo do prato de alimentacao da coluna de alta pressao (NF)
Posicdo do prato de reciclo (NR)

Posicdo da corrente lateral na coluna de alta pressdao (NCL)
Pressdo da coluna de alta pressao (P)

Numero de pratos da coluna de baixa pressdo (NT>)

Posicdo do prato de alimentacio da coluna de baixa pressao (NF2)
Posicdo da corrente lateral na coluna de baixa pressao (NCL2)

Vazao molar da corrente lateral (F).

O intervalo de otimizacdo destas varidveis foi estabelecido com base em testes
preliminares de convergéncia no Aspen Plus para possibilitar a obtenc¢do de resultados
compativeis fisicamente. A otimizacdo dentro da faixa de restricdes das varidveis foi
obtida com o uso do SAA disponivel no software Matlab, cuja fun¢do objetivo com base
na andlise econdmica foi a minimizag¢do do custo total anual (TAC). A integracdo do
processo modelado no Aspen Plus com o algoritmo de otimizacdo implementado no
Matlab foi realizada através de um codigo programado também em Matlab. A
configuracdo dos parametros de projeto do SAA foi estudada para determinar as
condic¢des particulares que produzem os resultados mais proximos ao 6timo global da

fun¢do, em um tempo razodvel de convergéncia do algoritmo.

3.2 Simulacao do caso base

A primeira parte deste trabalho consistiu na simulagdo de um caso base, onde as
caracteristicas primordiais do processo de separacdo, bem como a qualidade do produto,
estdo sendo mantidas. Para tanto, utilizou-se as andlises realizadas por Luo et al. (2014)

em seu trabalho a respeito da simulacdo do processo de separacdo DIPE/IPA para
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defini¢dao dos dados de projeto e pontos operacionais das colunas, com excecdo do que
diz respeito a corrente lateral entre elas, que € o objeto de estudo da presente pesquisa.
O Sistema de destilag@o conta com a mistura azeotropica em 75/25% em base molar
DIPE/IPA com vazao de 100 kmol/h. Os produtos na base de cada coluna possuem uma
pureza de 99,5% em base mdssica. A coluna de baixa pressdo estd definidaem 1 atm e a
coluna de alta pressdo em 10 atm, a queda de pressdo foi a mesma para ambas as colunas,

no valor de 0,0068 atm por estdgio. As demais especificacdes sao mostradas na Tabela 1.

Tabela 1. Especificacdes das colunas de destilagao.

Variaveis Coluna HP Coluna LP

Numero de estdgios 38 18

Estagio de alimentacdo 6 13
Estagio da corrente lateral 19 9
Pressao (atm) 10 1

Vazdo de alimenta¢do (kmol/h) 100 -
Vazao da corrente lateral (kmol/h) 10 -
Composicao de alimentacao (% mol) 025 IPA -

0,75 DIPE
Temperatura da alimentagao (K) 328,15 -

Fonte: Adaptado de Luo (2014).

Com o objetivo de garantir as especificagdes de pureza do produto foram
estabelecidos intervalos para as varidveis manipuladas, apresentadas na Tabela 2, esses
foram os limites utilizados no Design Spec/Vary. O ultimo grau de liberdade da Coluna
LP foi preenchido através da imposi¢ao de que a carga térmica do refervedor fosse igual
a carga térmica do condensador da coluna HP, de modo a se obter um modelo PSD com
integracdo térmica total, esta consideracdo foi inserida através do equacionamento escrito

no Calculator. O fluxograma do processo implementado € apresentado na Figura 4.

Tabela 2. Especificacdes do Design Spec/Vary.

Variaveis manipuladas Intervalo Objetivo
Carga do condensador (Coluna HP) 900-2500 kW DIPE — 99,5 massa%
Razao de refluxo (Coluna HP) 1-10 DIPE - 57,5 mol%




Razdo de refluxo (Coluna LP)

1-10
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IPA — 99,5 massa%

Fonte: Adaptado de Luo (2014).

Figura 4. Fluxograma do Processo de destilacdo pressure-swing com corrente lateral.
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3.3 Interface Matlab-Aspen Plus

O uso simultaneo dos softwares Aspen Plus e Matlab, traz inumeros beneficios, ja
que ambos sdo os melhores recursos disponiveis em termos de robustez nas suas
respectivas aplicacdes. O Aspen Plus tem uma grande biblioteca de modelos
termodinamicos, além de uma interface grafica amigavel. O Matlab, por sua vez, permite
o uso de uma linguagem vetorial, o que reduz o tempo de implementagdo do codigo e a
quantidade de célculos que precisam ser realizados na otimizacdo de uma funcdo
complexa, como € o caso da TAC. Ele também possui uma biblioteca de toolboxes, que
sao um conjunto de fun¢des ja implementadas, como por exemplo a de otimizagdo em

que o SAA estd inserido.

7z

A estrutura de otimizacdo implementada € apresentada na Figura 5. O
procedimento de otimizacdo do processo consiste nas seguintes etapas: inicialmente, um
conjunto de variaveis de design € selecionado e a estimativa inicial € escolhida dentro dos
limites superiores e inferiores, em seguida essa estimativa € enviada para o Aspen Plus
como design e operagdo varidveis. Apds a conclusdao e convergéncia do modelo, os
resultados das varidveis necessdrias para calcular a funcio objetivo (TAC), a exemplo das

cargas térmicas nos refervedores e condensadores, temperaturas € as dimensdes das
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colunas, sdo enviadas de volta ao Matlab, no qual o SAA € implementado. Assim, pode-
se calcular a TAC e atualizar as varidveis do projeto de acordo aos parametros do
algoritmo. As etapas sdo repetidas até que o estado de minima energia seja atingido.
Como resultado, t€m-se os valores das nove varidveis que fornecem o TAC
minimo. As solu¢gdes que ndo convergiram no Aspen Plus foram descartadas por meio de
uma declara¢do no Algoritmo Matlab que atribuia a TAC um valor infinito sempre que
houvesse falha na convergéncia, servindo assim de forma punitiva e contribuindo para

que o algoritmo se afastasse daquela regido de busca.

Figura 5. Estrutura da comunicacio entre os softwares.
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3.4 Implementacao do Algoritmo de Recozimento Simulado

Alguns fatores como temperatura inicial (Tp), pardmetro importante para
determinar a probabilidade de aceitar uma solu¢do da fun¢do objetivo pior que a anterior
(Ben-Amaeur, 2004); temperatura final (Ty), critério de parada do SAA; e o fator de
redu¢do de temperatura (a), foram considerados como os mais relevantes na utiliza¢do do
algoritmo.

Como mencionado anteriormente, esses fatores afetam diretamente o tempo de
execucao necessdrio e a convergéncia do algoritmo. A Tabela 3 apresenta o planejamento

experimental realizado para as execugdes das simulagoes.

Tabela 3. Parimetros para utilizacdo do SAA.

P B o To Tt Niimero de Iteracoes

0,1 0,455 0.95 90.000 0,000001 492
0,25 0910 ’ 180.000 0,000001 506
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0.4 2,466 500.000 0,000001 526
0,1 0,455 90.000 0,000001 829
0,25 0910 0,97 180.000 0,000001 851
0.4 2,466 500.000 0,000001 885
0,1 0,455 90.000 0,000001 2510
0,25 0,910 0,99 180.000 0,000001 2579
0,4 2,466 500.000 0,000001 2681

Battisti et al. (2019) apresenta as etapas, que foram utilizadas no presente trabalho,

para utilizacdo do SAA, elas sdo mostradas no fluxograma da Figura 6, e consistem em:

Etapa 1: Definir os parametros iniciais como temperatura inicial do sistema (To),
temperatura final (Tf), fator de resfriamento (a), estimativa inicial do design (do), energia
no ponto do (E(do)).

Etapa 2: E gerado um design aleatério a partir do ponto do (d;).

Etapa 3: Calcular a energia no ponto d; e em seguida calcular a variacdo de energia
em relacdo ao design anterior do (AE).

Etapa 4: Para que o ponto d; seja aceito como um ponto melhor que o dp uma das
condicdes precisa ser atendida: o AE seja negativo, indicando que o ponto novo possui
uma energia inferior ao ponto anterior (busca pelo minimo de energia) ou no caso da
variacdo de energia ser positiva esta ser submetida a uma fun¢do de probabilidade para
definir se o novo valor serd aceito. Esse segundo critério € imposto a fim de que o método
possa conseguir fugir dos minimos locais que eventualmente a fungdo objetivo possa ter.
Caso nenhuma condic¢ao seja atendida hd uma reducao na temperatura e o método retorna
para a etapa 2.

Etapa 5: Caso uma das condi¢des da etapa 4 seja aceita hd uma atualizacdo da
solucdo encontrada e uma substituicdo dos valores. Agora, do passa a ser d; e a energia do
do passa a ser a energia do ponto d;.

Etapa 6: O critério de parada do método verifica se a temperatura € inferior ou
igual a temperatura final, se for positivo o método finaliza e obtém-se o design otimizado,

caso contrario hd uma reducdo na temperatura e 0 método retorna para a etapa 2.
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Figura 6. Funcionamento do SAA
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3.5 Avaliacao Economica

A avaliagdo econdmica do processo estudado nesse trabalho sera feita a partir do
calculo do custo anual total (TAC). Ele € definido como o custo com capital dividido pelo
tempo necessdrio pararecuperar o investimento (payback), somado com o0s custos

operacionais (custos com utilidades), conforme verifica-se na Equacgao 3.

Custo Capital (TIC)

TAC =
payback

+ Custo Operacional (TOC)
3)

O célculo do TAC foi realizado conforme descrito em Luo (2014), para um
payback de 3 anos. As equagdes para cdlculo do TAC foram implementadas usando a

linguagem Matlab®.
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3.5.1 Custo Capital (TIC)

Para projetos conceituais, o custo de capital € estimado, normalmente, utilizando
correlacdes de custo de equipamentos, devido a necessidade de uma abordagem mais
répida e simplificada. Nestas correlagdes, o preco do equipamento estd relacionado ao
tipo de dispositivo, ndo sendo considerados grandes detalhes do equipamento.

Os principais equipamentos em um sistema de destilacao sdo o casco e pratos das
colunas, e os trocadores de calor, condensadores e refervedores.

No caso de uma coluna de destilag¢do, o custo da sua carcaca € calculado a partir
do seu diametro e altura. O diametro (D) foi determinado usando a ferramenta Tray Sizing
do simulador Aspen Plus®. A altura (L) foi calculada a partir do nimero de estagios total
(N1), excluindo condensador e refervedor, e considerando um espacamento tipico de 0,40
m, sendo conveniente proporcionar um adicional de 20% referente ao espaco nos

extremos da coluna, que ndo possui pratos (Luyben, 2013), conforme a Equacio 4.

L =1,2(0,40)(Nr — 2) (4)

Com essas informacdes o custo da carcaca € calculado pela Equacao 5.

Custo da carcaga = 17640D1.06610-802 )

Para o calculo dos trocadores de calor, condensador e refervedor, é necessario
calcular a drea de troca térmica destes dispositivos. A equacio para obtengdo desta drea é

apresentada a seguir

Q

A=var, (6)

Onde:

Q € carga térmica do condensador (Qc) ou do refervedor (Qr), em kW;

U € o coeficiente global de transferéncia térmica, em kW/m?K. O valor utilizado para
o coeficiente global de transferéncia térmica do condensador (Uc) sera 0,852, enquanto

para o refervedor (Ur) serd 0,568;
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ATy, € a diferenca de temperatura média logaritmica entre os fluidos. Para o refervedor
este valor € dado pela diferenca de temperatura entre o fluido do processo na base da

coluna e o fluido de aquecimento. De forma geral, esta diferencga é calculada pela Equagao

7.

(Tin = tout) = (Tour — tin) (7)
In ((Tin - tout)/(Tout _ tin))

ATy =

Sendo as temperaturas de entrada e saida do fluido quente (Tj, € Tyus,
respectivamente) correspondentes as temperaturas no topo das colunas, no caso dos
condensadores, e correspondentes as temperaturas na corrente de processo, no caso dos
trocadores de calor. As temperaturas de entrada e saida do fluido frio (t;; € toue,

respectivamente) correspondem as temperaturas de resfriamento.

Com as informacdes a respeito da drea de troca térmica dos trocadores de calor
(condensadores e refervedores), € possivel calcular os seus custos através da correlagdo

descrita na Equacao 8.

Custo dos trocadores = 7296A°6> )

3.5.2 Custo Operacional (TOC)

Para o célculo dos custos operacionais deste trabalho, apenas os custos com
utilidades foram considerados. Especificamente, vapor e fluido de resfriamento serdo
contabilizados, devido ao fato de possuir um alto valor agregado quando comparado com
outras utilidades como eletricidade, fluidos de resfriamento, 4gua de alimentacdo e de
processamento, etc. O custo de utilidades referentes as bombas e aos condensadores nio
foram considerados.

A qualidade do vapor usado nos refervedores das colunas foi definida em funcao
da temperatura de base de cada coluna, a qual dependerd do tipo de fluido utilizado no
processo.

Diferente de capital, o preco do vapor ndo dependerd simplesmente de indices

inflaciondrios, mas principalmente da localizagdo da planta e, obviamente, da sua
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variagdo com o tempo. No entanto, o preco do vapor de alta pressao pode razoavelmente
ser assumido como sendo sempre maior que o preco dos vapores de média e baixa pressao.

A Tabela 4 exibe as especificacOes de temperatura e pressdo das utilidades
disponiveis pelo simulador Aspen Plus™, o preco das utilidades foram adotadas seguindo

o trabalho de Luo (2014).

Tabela 4. Especifica¢des das Utilidades.

Utilidade Especificacao (P, T) Preco ($/GJ)
Vapor de alta pressao (HPS) 572psia; 523,15K 17,7
Vapor de média pressao (MPS) 127psia; 448,15K 14,19
Vapor de baixa pressdo (LPS) 398,15K 13,28
Agua de resfriamento 305,15K 0,354

O custo operacional foi entdo calculado a partir da vazao de vapor associada a
cada refervedor. A ferramenta Utilities do simulador foi utilizada para selecdo do vapor
(baixa, média ou alta pressdo) utilizado com a respectiva especificagdo do preco e

consequente determinacdo do custo do vapor.
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4. RESULTADOS E DISCUSSAO

4.1 Analise do Algoritmo de Recozimento Simulado

Uma vez que os parametros de convergéncia do SAA foram definidos, as
simulacdes foram realizadas utilizando o caso base do processo PSDIC como ponto de
partida para obteng¢do de um ponto operacional que minimizasse a fungcao objetivo. A
Tabela 5 apresenta os resultados das amostras, referentes aos valores da TAC, a partir da
modificagdo dos parametros do SAA. A Tabela estd dividida em blocos importantes
como: fator de resfriamento (o), probabilidade de aceitagao (P), custo anual total (TAC),
e o desvio relativo ao valor 6timo encontrado.

Como pode-se verificar, os experimentos foram realizados em triplicata como

meio de fornecer maior confiabilidade nos resultados e garantir o ndo enviesamento do

método.
Tabela 5. Resultados da otimizacao PSDIC para diferentes parametros do SAA.
a=10,95
0,1 0,25 04
TAC($10%ano) Desvio® TAC($10%ano) Desvio® TAC($10%ano) Desvio®
= 1 1,8496 4,61% 1,837 3,90% 1,8347 3,77%
% 2 1,8393 4,03% 1,836 3,84% 1,8273 3,35%
E 3 1,8379 3,95% 1,836 3,84% 1,8295 3,47%
a=10,97
0,1 0,25 04
TAC($10%ano) Desvio® TAC($10%ano) Desvio® TAC($10%ano) Desvio®
< 1 1,8196 2,91% 1,8184 2,84% 1,8145 2,62%
g 2 1,8203 2,95% 1,8175 2,79% 1,8165 2,74%
< 3 1,8207 2,97% 1,8175 2,79% 1,8108 2,42%
a=10,99
0,1 0,25 0.4
TAC($10%ano) Desvio® TAC($10%ano) Desvio® TAC($10%ano) Desvio®
< 1 1,8059 2,14% 1,7844 0,92% 1,7716 0,86%
% 2 1,8032 1,99% 1,7833 0,86% 1,7681 0,00%
g 3 1,7993 1,76% 1,7924 1,37% 1,7681 0,00%

2 O desvio foi calculado tomando como base o melhor valor da TAC obtido (TAC = 1,7681x10° $/ano)
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Com os resultados dispostos na Figura 7, observa-se que os parametros que
apresentaram menor valor da TAC (1768110 $/ano) foi a amostra com reducdo de
temperatura mais lenta (o = 0,99) e temperatura inicial mais alta, na ordem de 500.000 (P
= 0,4). A partir disso, pode-se considerar que esse resultado encontrado € satisfatério e
representativo, visto que o procedimento foi realizado em triplicata e os valores obtidos

para as ultimas amostras sdo bem préximos, representando um pequeno desvio.

Figura 7. Resultados da otimizacao do sistema DIPE-IPA pelo SAA para
P=04ea=0,99.
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Para a configuracdo do PSDIC proposta nesse trabalho, nota-se que quanto maior
a temperatura inicial e mais lento o resfriamento ocorrer, melhores sdo os valores
encontrados. Isso porque em altas temperaturas o SAA possui uma maior probabilidade
de aceitacdo de valores ruins nas iteracOes iniciais da sua execu¢do, 0 que proporciona
maior probabilidade de escapar de minimos locais. Além disso, o resfriamento de forma
lenta favorece a execu¢do de uma maior varredura no espaco de busca, o que favorece a
determina¢do das melhores varidveis para minimizacao da funcao objetivo.

De um modo mais claro, e a fim de promover uma comparagdo justa entre os
parametros do SAA, os graficos mostrados nas Figuras 8 e 9 apresentam o
comportamento da funcdo objetivo iteracdo-a-iteracdo ao longo da execugdo da
simulacao.

Na Figura 8 ao fixar a probabilidade de aceitacdo em P = 0,1, observa-se que com
o aumento do fator de resfriamento obtém-se resultados da TAC menores, o que,
consequentemente, geram desvios menores. De maneira andloga, na Figura 9, ao fixar o

valor do fator de resfriamento em o = 0,97 e variar a probabilidade de aceitacdo, observa-
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se que com o aumento desse parametro o valor da funcdo objetivo reduz. Essa andlise

também pode ser vista de forma numérica com o auxilio da Tabela 5.

Figura 8. Resultados da otimizacao do sistema DIPE-IPA pelo SAA para

P=0,1.
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Figura 9. Resultados da otimizagdo do sistema DIPE-IPA pelo SAA para
o=0,97.
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Outra andlise relevante e que pode ser compreendida visualmente através da
Figura 9, é que permanecer com a temperatura elevada nos pontos iniciais € interessante
para fugir de zonas de congelamento, onde o comportamento da funcdo € continuo e
horizontal. Para a busca de um 6timo global nio € interessante que isso ocorra, pois ha
um alto consumo do nimero de iteracdes o que pode ocasionar no fim da execucdo do
cddigo a obtencgdo de valores sub-6timos ou minimos locais.

O design da configuragdo PSDIC otimizado pode ser visto na Figura 10,
especificando-se os valores das correntes principais e informacdes mais relevantes
referentes as colunas LPC e HPC. Algumas informacgdes pertinentes podem ser
observadas, a exemplo das composicdes de base de ambas as colunas que se mantiveram
dentro da especificacdo proposta, 0 que permite uma comparaco justa entre 0 processo

PSD e o PSDIC.

Figura 10. Fluxograma do PSDIC otimizado para separacao DIPE/IPA
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Os valores das varidveis operacionais e de projeto para a configuracdo que
minimiza a TAC, representando o minimo global estdo apresentados na Tabela 6,
principalmente valores influentes no célculo da fun¢ao objetivo, como € o caso do numero

de estdgio total e das cargas térmicas dos refervedores e condensadores.

Tabela 6. Resultados da otimizagdo PSDIC para diferentes parametros do SAA.

Variavel PSD* PSDIC

Coluna de alta pressao (HPC)

Vazao da alimentagdo (kmol/h) 100 100
Composicao da alimentacao (DIPE/IPA) 0,75/0,25 0,75/0,25
Composic¢ao de topo (DIPE/IPA) 0,575/0,425 0,575/0,425
Composi¢ao da base (DIPE/IPA) 0,9915/0,0085 0,9915/0,0085
Vazao de destilado (kmol/h) 102,10 95,37
Vazao da base (kmol/h) 75,57 75,57
Numero total de estagios 38 38
Razao de refluxo 1,30 1,25
Estagio da alimentacdo 6 8
Estagio de reciclo 13 10
Estagio da conexdo intermedidria - 7
Vazao da conexao intermedidria (kmol/h) - 24,25
Carga do condensador (kW) 12994 1345,8
Carga do refervedor (kW) 2785,8 2717,0
Coluna de baixa pressao (LPC)
Vazdo da alimentagdo (kmol/h) 102,10 95,37
Composicdo da alimentacao 0,575/0,425 0,575/0,425
(DIPE/IPA)

Composicao de topo (DIPE/IPA) 0,755/0,245 0,75/0,25
Composicao da base (DIPE/IPA) 0,003/0,997 0,003/0,997
Vazio de destilado (kmol/h) 77,68 95,18
Vazao da base (kmol/h) 24.43 24,43

Numero total de estagios 18 18
Razao de refluxo 2 1,63

Estagio da alimentacdo 13 14
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Estagio da conexado intermedidria - 7
Vazao da conexao intermediaria (kmol/h) - 24,25
Carga do condensador (kW) 1980,9 2150,9
Carga do refervedor (kW) 1299.,4 1345,8
TAC ($10%ano) 1,85091° 1,76812

2 Luo et al., (2014).

®Razdo de refluxo encontrada pelo autor.

O paralelo estabelecido entre o PSD, estudado pelo Luo et al., (2014) e o PSDIC,
objeto deste estudo, mostra que, para ambas as colunas, o nimero de estagio total ndo foi
alterado, logo a parcela que contribui de maneira majoritdria para a reducdo da funcdo
objetivo sdo as cargas térmicas das mesmas. As cargas térmicas dos refervedores na HPC
e LPC, tiveram diminuicao no seu valor em 2,47%, e aumento de 3,57%, respectivamente,
porém o aumento do calor na coluna LPC nao € contabilizado e ndo influencia no valor
da TAC de forma significativa, visto que hd integracdo total de calor com o condensador
HPC.

Do ponto de vista termodindmico essa reduc@o na carga térmica da HPC esta
principalmente associado a diminui¢@o da razdo de refluxo de 1,3 para 1,25. Com essa
redu¢do, menos liquido condensado volta para a coluna o que reduz o esforco do
refervedor.

Finalmente, de posse dos resultados expostos, foi possivel calcular e realizar a
comparacdo entre os custos € o ganho associado ao processo por efeito da adicdao da
corrente lateral, utilizando a TAC como critério principal. A reducao no custo anual total
foi de aproximadamente 4,47%, evidenciando que a inser¢io de uma conexao

intermedidria, aliada a um algoritmo de otimiza¢do pode, de fato, gerar bons resultados.

4.2 Analise dos Perfis nas Colunas

A adicdo da corrente lateral, por envolver transferéncia de massa e de calor entre
as colunas, pode eventualmente provocar alguma alteracdo nos perfis de composicao e
temperatura das colunas de destilacdo, a otimizacdo implementada também pode
contribuir para isso. Para essa verificacdo foram construidos graficos comparativos entre

o PSD e o PSDIC.
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As Figuras 11 e 12 apresentam os perfis de composicao da fase liquida nas colunas

de baixa e alta pressdo, respectivamente.

Na Figura 11, a tendéncia dos perfis se mantém de maneira monotdnica, nao
havendo modificagdes significativas, apesar da diminui¢ao da composi¢do de DIPE entre
os pratos 3 e 12, se compararmos o caso ndo otimizado e sem corrente lateral ao caso
otimizado e com presenca de corrente lateral. De maneira andloga, como o somatdrio das
composicdes € constante e igual a 1, h4 um aumento nos mesmos estdgios para a

composi¢ao de IPA.

Figura 11. Perfis de composicao da fase liquida para DIPE/IPA na LPC
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Na Figura 12, percebe-se que ndo hi alteracdo no comportamento do perfil ao
longo da coluna, bem como nao hd alteracdes nos valores das composi¢des de IPA e
DIPE. O fato se torna evidente, visto que as curvas otimizadas e ndo otimizadas se

sobrepdem ao longo de todo o perfil.
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Figura 12. Perfis de composicao da fase liquida para DIPE/IPA na HPC
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As Figuras 13 e 14 demonstram os perfis de temperatura nas colunas de baixa e
alta pressdo, respectivamente. Estes sdo compostos pelas temperaturas da fase liquida
estagio-a-estagio ao longo das colunas.

Na Figura 13, nos estagios de 1 a 10 e do 14 ao 18 hd uma sobreposi¢do das curvas,
ndo apresentando alteragdes significativas, porém nos estagios 11-13 o comportamento
do perfil otimizado se assemelha a uma reta e o estidgio 12 é o que possui um maior

distanciamento entre o caso otimizado e o ndo otimizado.

Figura 13. Perfis de temperatura da fase liquida para DIPE/IPA na LPC
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J4 na Figura 14 ndo h4 alteracdo na tendéncia do perfil, ele possui 0 mesmo

comportamento para ambos os casos ao longo da coluna, mas h4 alteracdes nos valores
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das Temperaturas de aproximadamente 0,7 K em todos os estdgios. Isso é evidenciado,

pelo fato de curva vermelha (otimizada) estar acima da curva preta (ndo otimizada).

Figura 14. Perfis de temperatura da fase liquida para DIPE/IPA na HPC
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5. CONCLUSOES

O processo de separagao do bindrio azeotropico DIPE/IPA por meio do PSDIC
foi simulado e otimizado por meio do uso do SAA. Uma énfase desse trabalho é a
utilizacdo de apenas dois softwares para a execu¢do da comunicag¢do, a fim de obter uma
otimizacao nas varidveis de projeto que resultassem em uma minimizagao da TAC.

Embora o SAA ndo possa garantir um design otimizado globalmente em todas as
execucdes, esse demonstrou ser capaz de encontrar um 6timo global para um resfriamento
lento e a altas temperaturas.

O PSDIC para o bindrio DIPE/IPA nao foi explorado anteriormente na literatura
e apresenta-se como uma alternativa viavel. Além disso, a conclusdo mais pertinente deste
trabalho estd no fato que houveram reducdes no valor da TAC em 4,47% ao ano e na
carga térmica da coluna de alta pressdo em 2,47%. Essas redu¢des foram possiveis
principalmente pela reducio na razdo de refluxo da coluna de alta pressdo. Por fim, o
PSDIC se mostrou como uma boa alternativa quando aliada ao SAA.

Os perfis de temperatura e composi¢cdo das colunas HPC e LPC nio tiveram
modificacdes significativas, apresentando somente pequenas variacdes em casas

decimais.
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6. SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

Recomenda-se para trabalhos futuros:

e Avaliar o comportamento do processo PSDIC em regime transiente;

e Propor um sistema de controle para o processo PSDIC;

e Verificar a estabilidade do sistema frente a distirbios nas condi¢cdes operacionais;

e Possibilidade de realizar um processo hibrido (destilagao por mudancga de pressao
+ destilacdo extrativa).

e Avaliar o comparativo processos de destilacio otimizados comparando

Recozimento Simulado e Algoritmo Genético.
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