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RESUMO

Devido a sua natureza de transi¢do, a etapa de partida, para um processo de destilagao,
apresenta uma série de problemas operacionais. Esses problemas interferem quase sempre no
tempo necessario para que se atinja o regime permanente € a planta comece a operar conforme
desejado. A partir do desenvolvimento de um procedimento de partida adequado, é possivel
minimizar os transientes envolvidos nesta etapa, reduzindo dessa forma, o tempo
empreendido para se alcancgar o estado estaciondrio. O presente trabalho surgiu a partir da
observacdo da literatura técnica consultada, o qual apresenta poucos relatos de estudos
sistematicos sobre estratégias para a reducao do tempo de transi¢ao na partida de unidades de
destilacdo, mais especificamente, a destilacdo extrativa. Portanto, este trabalho consistiu em
desenvolver, implementar e avaliar procedimentos alternativos para a operacdo de partida
aplicados a uma coluna de destilagdo extrativa, a qual faz parte do processo de producao de
etanol anidro, a partir de uma mistura azedtropica originalmente composta por etanol-agua
utilizando o etilenoglicol como solvente. Este trabalho teve como objetivo minimizar o tempo
necessario para que a coluna extrativa em estudo estabelecesse o regime estaciondrio. As
simulacdes para representar o modelo de destilagio multicomponente foram realizadas nos
simuladores comerciais Aspen Plus™ e Aspen Plus Dynamics™. O trabalho também
contemplou a implementacdo de uma configuracdo de controle capaz de evitar a formagdo de
transientes no processo, como também realizou o esvaziamento do sistema, resultando em um
modelo de coluna vazia e fria a temperatura de 20° C e pressdo de 1 bar. Analisaram-se trés
procedimentos para a operagdo de partida: alimentando a coluna com a mistura etanol-dgua e
o solvente ao mesmo tempo, alimentando o solvente 0,5 horas apds a alimentagdo da mistura
etanol-dgua e alimentando o solvente 1,0 hora apdés a alimentacdo da mistura etanol-agua.
Como esperado, observa-se que ao alimentar a coluna de destilacio com a mistura etanol-
agua e o solvente a0 mesmo tempo, obteve como resultado um tempo para alcangar o estado

estaciondrio menor que os demais.

Palavras-chave: Destilacdo extrativa, etanol anidro, simulacdo, procedimentos de partida.



ABSTRACT

Due to the nature of the transition the startup of a distillation process has a large number of
operational problems. These problems often affect time undertaken for the attainment of the
steady state and the plant begins to operate as desired. From the development of an
appropriate starting, it is possible to minimize transients involved in this step, thereby
reducing the time required to reach steady state. This work arose from the observation of
technical literature consulted, which has few reports of systematic studies on strategies to
reduce the transition time at the starting distillation units, particularly in terms of extractive
distillation. Therefore, this study was to develop, implement and evaluate alternative
procedures for starting operation applied to an extractive distillation column which is part of
anhydrous ethanol production process, from an originally composed by azeotropic mixture
ethanol- water using ethylene glycol as solvent. This study aimed to minimize the time
required for the extraction column under study to establish the steady state. The simulations to
represent the model of multicomponent distillation were carried out in the commercial
simulator Aspen Plus™ and Aspen Plus Dynamics™. The work also contemplated to
implement a control configuration can avoid the formation of transients in the process, but
also made the evacuation system, resulting in an empty column model and cold temperature
of 20 C and pressure of 1 bar. Three procedures were analyzed for starter operation: feeding
the column with the ethanol-water mixture and the solvent while feeding after 0.5 hours the
solvent power of ethanol-water mixture, and feeding the solvent 1.0 hours after feeding the
ethanol-water mixture. As expected, it was observed that feeding the distillation column with
the ethanol-water mixture and the solvent at the same time, the time obtained as a result of

transient lower than the others.

Keywords: Extractive Distillation, anhydrous ethanol, simulation, startup.
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1. INTRODUCAO

Um dos processos mais conhecidos e utilizados, a nivel mundial, nas inddstrias para
separacdo de misturas liquidas, € a destilacdo, principalmente por efetuar separacdes em larga
escala. Contudo, a destilacdo é um processo de separacdo que demanda grande quantidade de
energia. Em média 43% da energia consumida por industrias de processamento quimico sdo
gastos em processos de separacdo (STAUD, 2007).

O processo de destilacdo proporciona um considerdvel aumento no valor agregado
dos produtos e possibilita o cumprimento das exigéncias cada vez mais restritas do mercado,
quer seja em termos econdmicos, quer seja na minimizacdo da geracdo de poluentes
(NORILER, 2003).

Para as operagdes de separagdo em pequena escala, ou onde o processo corrosivo é
demasiadamente acentuado, normalmente realiza o processo em bateladas. No entanto, na
maior parte das operacdes de separacdo, manter o equipamento em operagcdo continua com o
minimo de perturbacdes possiveis € economicamente vantajoso, principalmente nos processos
em grande escala. Neste tipo de operacdo, o tempo ndo € uma varidvel na anélise do processo,
exceto durante a operagdo de partida, que se inicia no momento que a matéria-prima €
introduzida no equipamento, até a completa estabilizacdo do processo, ou na operacdo de
parada, onde ocorre a situag@o inversa.

A operagdo de partida para um processo de destilacio é considerado uma das
operacdes mais dificeis da industria quimica devido a sua natureza de transi¢do fortemente
ndo linear, elevado grau de acoplamento entre as varidveis e sua vasta faixa de condi¢des de
funcionamento, proporcionando uma série de problemas operacionais (DREW, 1983; RUIZ et
al., 1988; KRUSE, 1996; EDEN et al., 2000; WOZNY e LI, 2004; MARANGONI, 2005;
MENEGUELO, 2007).

Tendo em vista todos esses problemas, pode-se concluir que o desenvolvimento e
implementacdo de uma estratégia de partida apropriada, atuando em conjunto com um sistema
de controle adequado ao equipamento, permite maior rapidez no alcance do estado
estaciondrio, reduzindo gastos relacionados a matéria-prima, formacao de produtos fora de
especificacdo, consumo de utilidades e melhorando significativamente a operacdo de
producdo da unidade.

Algumas misturas, no entanto, apresentam caracteristicas que dificultam ou, até

mesmo, impedem a total separacdo de seus componentes. S30 os casos dos sistemas cujos
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pontos de ebulicdo sdo muito proximos ou possuem pontos de azedtropo. Em um ponto
azeotrépico a composicio da fase liquida € igual a composicdo da fase de vapor. Assim, é
impossivel obter produtos com pureza maior que a da composi¢do azeotrépica em um
processo de destilacdo convencional.

A separacdo de misturas azeotrdpicas, em sua maioria, € realizada através de
métodos de destilacio que empregam um componente adicional a mistura original, chamado
de solvente, componente de arraste ou ainda, agente separador. A presenca destes solventes
em altas concentracdes na fase liquida altera a volatilidade de um componente mais do que o
outro, tornando possivel completar a separacdo dos componentes alimentados. Dependendo
da volatilidade do composto adicionado, a destilacdo € classificada como azeotrépica ou
extrativa (BLACK e DISTSLER, 1972 apud SOUZA, 2012).

Uma das maiores aplicagdes do processo de destilacdo extrativa empregada na
inddstria € a desidratacdo da mistura ndo ideal etanol/dgua com a finalidade de produzir etanol
anidro.

A destilagdo e desidratacdo do etanol sdo os principais pontos relacionados aos
custos da produgdo, envolvendo em torno de 20% do total, sendo o gasto energético
diretamente proporcional até uma concentracdo do destilado de 80%, tendo a partir deste um
crescimento exponencial. Quanto mais préximo do ponto azeotrépico (95,6% em massa) mais
rapidamente aumenta o gasto energético para esse enriquecimento, elevando o valor final do
produto (ROBERTSON e PAVLATH, 1985).

Dentre os processos de desidratagdo do dlcool hidratado, no Brasil, destacam-se a
destilacdo azeotrépica com cicloexano e a destilacdo extrativa com etilenoglicol. Apesar de a
destilacdo azeotrépica ser a mais utilizada atualmente, tem-se que a destilacdo extrativa €
superior no que se refere a facilidade de operacdo e ao consumo de vapor de processo, o qual

¢é consideravelmente menor neste dltimo (JUNQUEIRA, 2010).
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2. DESCRICAO DO PROBLEMA

Estabelecer um procedimento de partida para uma coluna de destilacdo pode durar
horas, dias ou até mesmo semanas em fungao das caracteristicas do equipamento, do processo
e até mesmo do operador. Esta operacdo apresenta um longo periodo de complexo transiente
devido a mudancas dristicas em muitas varidveis internas. Durante todo esse periodo
considera-se a unidade improdutiva, uma vez que a planta trabalha muito longe das condicdes
desejadas de produ¢ao (MENEGUELO, 2007).

A etapa de partida de uma coluna de destilacdo apresenta uma série de problemas
operacionais. Esses problemas interferem quase sempre no tempo empreendido para que se
atinja o regime permanente e a planta comece a operar conforme desejado. Os problemas
mais comuns durante a partida do processo de destilacio sdo os hidrdulicos e mecanicos,
dificuldades com os fluidos do processo e problemas de instrumentacdo (DREW, 1983 apud
MARANGONI, 2005).

Wozny e Li (2004), afirmam que este procedimento de partida de uma unidade de
separacdo em escala industrial pode levar em torno de 12 horas para atingir o regime
permanente. Ainda segundo os autores, devido a natureza de transicdo, a partida de um
processo de destilacdo pode ser considerada uma das operacdes mais dificeis na industria
quimica. Portanto, este procedimento deve ser cuidadosamente realizado de forma a alcancar
rapidamente o estado estaciondrio.

Segundo Rademaker (1975 apud Marangoni, 2005), a dinamica lenta da destilacao,
acaba promovendo longos periodos de transi¢do quando o processo € perturbado. Mesmo com
toda a tecnologia envolvida e com sistemas de controle complexos e bem ajustados ainda
busca-se implementar uma abordagem adequada a dindmica do processo.

Devido aos longos tempos para atingir os valores desejados do regime permanente,
se busca a otimizacdo do mesmo com a criagdo de métodos operacionais que possam
controlar as varidveis que durante o processo nao se mantém linear, prejudicando a obtencdo
de maiores eficiéncias (SCHNEIDER et al., 2013).

A etapa de partida tem uma contribui¢do grande no custo energético empregado na
coluna, com isso existe uma preocupacdo quanto a otimizacdo dessas quantidades de energia
empregadas, visando a redugdo desse transiente e o melhor aproveitamento dessa energia

(MENEGUELO, 2007).
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Embora haja uma convergéncia, na literatura consultada, aos problemas inerentes a
etapa de startup de uma coluna de destilacdo, ha poucos relatos de estudos sistematicos sobre
estratégias para a reducio do tempo de transi¢do na partida de unidades de destilag@o.

Portanto, este trabalho consiste em aplicar metodologias de procedimento de partida a
uma coluna de destilacdo extrativa, a qual faz parte do processo de producdo de etanol anidro.
A coluna extrativa tem como finalidade produzir etanol anidro a partir de uma mistura
azeotrdpica original etanol/dgua que apresenta composi¢do mdssica de 93,5% em massa de
etanol hidratado.

A coluna extrativa em questdo possui 24 estdgios, sendo o estidgio de nimero 24
representado pelo refervedor. Pela sua configuracdo, a coluna possui duas entradas liquidas: a
alimentacdo da mistura azeotrépica fixada no decimo segundo estdgio e a alimentacdo do
solvente, etilenoglicol, localizada no quarto estdgio. As condi¢cdes operacionais para a coluna de
destilacdo extrativa foram pré-fixadas baseadas em artigos encontrados na literatura
(MEIRELLES et al., 1992; BRITO, 1997; DIAS, 2008).

A Figura 1 representa a coluna extrativa desacoplada empregada no processo de
produgdo do etanol anidro, desenvolvido no simulador Aspen Plus™, utilizado para o

desenvolvimento do trabalho.

Figura 1 — Fluxograma da coluna desenvolvida no simulador Aspen Plus™.

EXCH1
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3. OBJETIVOS
3.1 Objetivo Geral
O objetivo geral deste trabalho é desenvolver, implementar e avaliar procedimentos
alternativos para a operagdo de startup, com o intuito de minimizar o tempo necessario para
alcancar o estado estaciondrio de uma coluna de destilacdo extrativa utilizada no processo de
producdo de etanol anidro.

3.2 Objetivos especificos

Para obtencdo do objetivo geral, segue alguns objetivos especificos que serdo

alcancados:

Realizar modelagem e simulagdo no regime estaciondrio da coluna extrativa do
processo de obtencdo do etanol anidro com etilenoglicol como solvente, utilizando o

simulador comercial Aspen Plus™:;
e [Implementar uma configuragdo simples para realiza¢do da instrumenta¢do do processo
necessario ao controle do sistema proposto, utilizando o simulador comercial Aspen
. TM
Plus Dynamics™™;
e Realizar o esvaziamento da coluna na simulacdo dinamica, para obten¢do de uma
coluna “fria” que serd posteriormente utilizada no estudo das metodologias para o

procedimento de partida;

e Avaliar as metodologias de startup aplicadas a coluna de destilacdo extrativa.
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4. REVISAO BIBLIOGRAFICA
4.1 Destilacdo convencional

O processo de separagdo mais amplamente usado na inddstria quimica € a destilacao.
A separacgdo dos constituintes estd baseada nas diferencas de suas volatilidades. Na destilacao,
uma fase vapor entra em contato com uma fase liquida, e ha transferéncia de massa do liquido
para o vapor através do processo de vaporizacdo e do vapor para o liquido pelo processo de
condensacdo, de forma simultanea. O liquido e o vapor contém, em geral, os mesmos
componentes, mas em quantidade relativas diferentes. O efeito final é o aumento da
concentracdo do componente mais volatil no vapor e do componente menos volatil no liquido
(FOUST, 1982 apud CADORE, 2011).

O processo de destilagdo é bastante utilizado em toda indudstria quimica, por
exemplo, na obtencdo de élcool etilico, em processos fermentativos, na inddstria petrolifera
para a separacdo das fracdes contidas no petrdleo bruto, como GLP, nafta, querosene, diesel,
gaséleo, 6leo combustivel, entre outros procedimentos (ROITMAN, 2002).

De forma resumida, a mistura a ser destilada € introduzida em um dado estagio da
coluna, denominado estidgio de alimentacdo. Logo em seguida, a mistura, por acdo da
gravidade, tende a descer até atingir a base da coluna onde encontra-se o reboiler, que

consiste em um trocador de calor usado para aquecer a mistura até seu ponto de ebuli¢do.

Figura 2 — Representacio de uma coluna de destilacdo convencional.

Condensador
= h'." =
o

______ [Tambar (vasao)
------ T = | de Refluxa
Secdo de Refluxno
N B

Retificagdo
Destilado
Alimem':::::: Froduto de Topo
Segdo de . _
Esgotamenta | F22222 Fluido de Aguecimento

Refervedor Entrada_

* e t | Saida

Produto de Fundo

20



Esse vapor entdo circula no sentido ascendente, em contracorrente com a mistura da
alimentacdo até atingir o condensador localizado no topo da coluna, onde sera liquefeito e
deixard a coluna como produto de destilacdo, ou destilado.

Para melhorar a separacdo das fracOes desejadas, utiliza-se o retorno de parte do
destilado na forma de refluxo, o que faz aumentar a concentragdo de leves no topo,
aumentando a pureza do destilado e mantendo uma vazao descendente de liquido na coluna.

A parte da coluna compreendida entre o prato de alimentagao e o topo é denominada
secao de enriquecimento ou absor¢do. Nela, sdo concentradas as substancias mais volateis.
Abaixo do prato de alimentagdo tem-se a chamada sec¢do de esgotamento da torre. Nesta se¢ao

sdo concentradas as fracdes mais pesadas.

4.2 Sistemas azeotropicos

Um azeétropo é considerado uma mistura contendo dois ou mais componentes
voléteis que quando submetidos a um processo de separagdo por destilacio convencional
apresenta as composicoes das fases liquida e vapor idénticas.

Segundo Horsley (1973), a tendéncia de uma mistura bindria formar um azed6tropo
depende de dois fatores: Em primeiro lugar, a diferenca das temperaturas de ebulicdo entre os
componentes da mistura. Quanto mais préximas forem as temperaturas de ebuli¢do, maior a
probabilidade de se formar um azedtropo. A outra caracteristica que influencia a formacgado do
aze6tropo € o grau de aproximacdo ou afastamento da idealidade da mistura, ou seja, a
presenca de desvios em relacdo a lei de Raoult; quanto maior o afastamento da idealidade,
maior serd a probabilidade de formagdo de um azedtropo.

Uma forma de classificar as misturas azeotropicas € com relacdo aos desvios da
idealidade do sistema em estudo. Desvios positivos da lei de Raoult podem levar a formacao
de um azedtropo com ponto de ebuli¢do inferior ao ponto de ebulicdo do componente mais
volatil da mistura, o qual é denominado de azedtropo de minimo de temperatura de ebuli¢ao.
Por outro lado, desvios negativos da lei de Raoult podem levar a formacao de um azedtropo
com ponto de ebulicio superior ao ponto de ebulicdio do componente menos volatil da
mistura, o qual € denominado de aze6tropo de maximo de temperatura de ebuli¢do (LIGERO,
1994).

Em outras palavras, a formacdo de um azedtropo de minimo de temperatura de

ebulicdo ocorre quando a pressdo de vapor da mistura excede as pressdes de vapor dos
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componentes puros, enquanto que um azedtropo de méximo de temperatura de ebulicdo é
formado quando a pressio de vapor da mistura € inferior as pressdes de vapor dos
componentes puros.

Outra forma de classificagdo para os sistemas azeotrépicos € quanto as fases
apresentadas em equilibrio pelo sistema. Um aze6tropo homogéneo possui apenas uma fase
liquida em equilibrio com a fase vapor. Enquanto que um azeétropo heterogéneo, por sua vez,
possui mais de uma fase liquida em equilibrio com a fase vapor e € sempre um azedtropo de
minimo de temperatura de ebulicio (HENLEY e SEADER, 1981).

Uma mistura azeotrdpica, por defini¢do, ndo pode ser separada em seus componentes
puros pelo processo de destilagdo convencional, pois a presenca do azedtropo oferece uma
barreira a separacdo completa dos componentes da mistura. Sendo assim, os métodos
empregados na separacdo de misturas azeotrOpicas modificam o processo de destilacdo
convencional para efetuar a separacgao.

O sistema etanol(l1) /dgua(2) em estudo forma um azedtropo de minimo de
temperatura de ebulicio homogéneo. Na Figura 3 estd representado o diagrama de equilibrio
liquido-vapor para o sistema etanol(1) /dgua(2) a 1 bar com valores estimados pelo simulador
Aspen Plus™ utilizando o modelo termodindmico Non Random Two Liquids (NRTL). Pode-
se observar a formacao do ponto de azeotropia com teor de etanol igual a 94,24% em massa, a

uma temperatura de 78,16 °C.

Figura 3 — Diagrama x-y para o azedtropo etanol(1) /adgua(2).
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4.3 Etanol Anidro

A mistura azeotrdpica bindria etanol-dgua em estudo, quando submetida ao processo
de destilagdo a pressao normal, vaporiza-se a temperatura constante comportando-se como se
fosse uma substincia pura, produzindo um destilado com a mesma composicdo da mistura
original (FIGUEIREDO, 2010).

Para a finalidade de produzir alcool anidro, dlcool hidratado € concentrado no
minimo a 99,5% de etanol (em massa), sendo, portanto, necessarios Pprocessos
complementares a destilagdo convencional, uma vez que esta, devido ao aze6tropo formado,
ndo é capaz de obter a mistura etanol/dgua na especificacdo desejada. Dessa forma, processos
de desidratacdo tais como destilagdo azeotrOpica com cicloexano, destilacdo extrativa com
etilenoglicol e adsor¢do em peneiras moleculares sdo comumente empregados na industria
alcooleira (FIGUEIREDO, 2009; JUNQUEIRA, 2010; MATUGTI, 2013).

O uso de energia renovével tem sido visto como uma solucdo para as questdes
relacionadas a polui¢do atmosférica e a escassez dos combustiveis fosseis. Dessa forma, a
desidratacao do etanol representa uma importante op¢ao para aproveitamento de um recurso
alternativo de energia e para a redu¢do da emissdo de gases poluentes, principalmente de gés
carbonico.

Os dois principais tipos de produtos alcodlicos industriais sao os de uso como
combustivel: o dlcool etilico hidratado combustivel (AEHC), que € usado como combustivel
isoladamente e o dlcool etilico anidro combustivel (AEAC), que € usado na forma de aditivo
da gasolina (MATUGI, 2013).

Dentre as aplicacdes do produto final destaca-se sua adi¢do na gasolina para o
aumento da octanagem e utilizagdo do mesmo como combustivel. Apesar da grande €nfase do
uso do etanol como combustivel, 0 mesmo ndo estd restrito apenas a esta aplicacdo. Na
industria quimica, por exemplo, o etanol atua como reagente intermedidrio ou solvente na
producio de ésteres e compostos ciclicos, dentre outras substincias de interesse. E usado na
producio de tintas, vernizes, aerosséis, perfumes e cosméticos. E também usado nas

industrias farmacéuticas e de alimentos (GIL et al., 2009).
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4.4 Destilagdo extrativa

A destilagdo extrativa em operagdo continua é utilizada para separar misturas
azeotrdpicas ou misturas de baixa volatilidade relativa, ou seja, misturas ndo ideais. Nesse
tipo de processo, um solvente € introduzido a coluna para alterar a volatilidade relativa dos
componentes da mistura inicial e, entdo, proporcionar sua separacdo (PERRY, 1984 apud
CIRNE, 1998).

A Figura 4 apresenta uma esquematizacdo do processo de destilacdo extrativa. Ha
duas correntes de alimentacdo na coluna, uma da mistura a ser separada e outra do solvente.
Na forma convencional da destilacdo extrativa, o componente mais leve € retirado no topo da
coluna, enquanto que o solvente juntamente com o componente intermedidrio € removido na

base e seguem para a segunda coluna, a de recuperacao.

Figura 4 — Representacio de uma coluna de destilacdo extrativa.
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Como apresentado anteriormente, o processo de destilacdo extrativa emprega um
solvente para atingir a separacdo desejada. Nesse contexto, a escolha do mesmo € uma etapa
de relevante importancia na concepg¢ao do processo.

Virios solventes liquidos tém sido utilizados para a produgdo de etanol anidro. Estes
incluem o éter etilico, tolueno, glicerina, etilenoglicol, entre outros. Este ultimo solvente € o
mais utilizado atualmente.

Na selecdo de um solvente para a destilagdo extrativa, indmeros fatores sao
considerados incluindo disponibilidade, custo, corrosividade, pressdao de vapor, estabilidade,
calor de vaporizacao, reatividade, toxicidade, coeficientes de atividade na dilui¢do infinita no
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solvente do componente a ser separado, e a facilidade de recuperagdo do agente. Uma triagem
inicial é baseada na medi¢cdo ou predicdo dos coeficientes de atividade na diluicdo infinita
(SEADER et al., 2010).

O processo de desidratacdo extrativa via etilenoglicol é definido pelo principio de
que a presenca do solvente na mistura azeotrOpica etanol/dgua atrai dgua na fase liquida e
libera 4lcool para a fase vapor. Isto leva a uma retirada continua, pela base da coluna de
desidratacdo de uma mistura azeotrépica com praticamente toda a dgua de entrada do 4lcool
hidratado, enquanto que o topo da coluna produz édlcool anidro, muitas vezes com 99,9% de

massa em etanol (KUMAR et al, 2010).

4.5 Procedimento de startup

A aplicacdo dos modelos dindmicos na predicio do comportamento em
procedimentos de partida € muito importante, tanto para a preven¢do de possiveis problemas
de controle e operabilidade, quanto para evitar desperdicios de matéria-prima ou a geragcao de
produtos fora de especificacdo.

Foust et al., (1982), propuseram um procedimento de startup, onde 0 mesmo consiste
em injetar a carga (alimentagdo) na coluna, que € direcionada ao reboiler, sendo entio
vaporizada. Em seguida o vapor ascende até o condensador, onde € condensado e retorna a
coluna. A coluna opera em refluxo total durante um intervalo de tempo suficiente para que a
composi¢do do destilado se aproxime da composicao desejada durante a operacao em estado
permanente. Uma vez que se tenha atingido a composi¢ao do destilado operando em refluxo
total, principia-se a retirar o destilado e produto de base, adicionando-se simultaneamente
carga para completar a transicdo da operacdo transiente para o permanente. Apesar de ser
considerado um procedimento cldssico de partida, varios autores atentam para a grande
demanda de tempo (WANG, et al., 2003; MENEGUELO, 2007; STAUDT, 2007).

O procedimento de partida de uma coluna de destilacdo apresenta um longo periodo
de complexo transiente devido a mudancgas significativas em muitas varidveis. Durante todo
esse periodo considera-se a unidade improdutiva. A dindmica do procedimento da partida de
uma coluna de destilacdo € estudada tanto teoricamente quanto experimentalmente através da
utiliza¢do da simulacdo dinamica. Todos esses estudos mostraram que a operacdo de partida
envolve transientes complexos nas varidveis hidrdulicas e termodinamicas, gerando um

comportamento altamente ndo linear (RUIZ et al., 1988).
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Estudos com configuragdes alternativas de partida e operacdo de colunas de
destilacdo também sdo propostos, como por exemplo, a configuracdo invertida (a qual
consiste em retirada de produto de base) e refluxo na condi¢do desejada.

Mujtaba e Macchietto (1992) propuseram procedimentos para simulacdo onde a
coluna ¢é considerada previamente aquecida, conhecido como warm start-up. Este
procedimento foi utilizado devido a complexidade hidrdulica da operagdo, o qual apresenta
durante a partida diferencas de refluxo em cada prato e também diferencas da eficiéncia
fazendo com que haja incerteza no perfil de composicdo. A partir dessa generalizagdo foi
possivel realizar um estudo prévio para uma nova diretiva para destilacdo multicomponente
em batelada.

Fieg e Wozny (1993) estudaram diferentes condi¢des de operacdo tanto em colunas
invertidas quanto em convencionais e concluiram que a diminui¢do do tempo de partida é
considerdvel em colunas invertidas.

Segundo Sgrensen e Skogestad (1996a) a configuracdo invertida € indicada para
casos onde requer alta purificacdo do produto a partir de uma alimentacio com baixa
concentracdo do componente mais leve.

Sgrensen e Skogestad (1996b) ainda propuseram a inicializacdo da operacdo de
startup com a utilizacdo do componente leve devidamente destilado no condensador,
proporcionando um refluxo no seu valor prescrito, assim o estado estaciondrio seria alcancado
mais rapidamente.

Eden et al. (2000) afirmam que existem trés fases durante o procedimento de startup:
a fase descontinua, semi-continua e continua. Os autores enfatizam que cada prato é afetado
por uma determinada acdo em diferentes instantes de tempo, independente do procedimento
aplicado. A fase descontinua € considerada a fase inicial do procedimento onde se inicia a
alimentacdo e o aquecimento da coluna. Esta fase define o tempo de aquecimento. Na
sequéncia tem-se a fase semi-continua que por sua vez consome o maior tempo. E
caracterizada pela ndo linearidade das varidveis termodindmicas, porém continuas, e também
pelas varidveis hidrdulicas, as quais se apresentam lineares, quase atingindo os valores do
estado estaciondrio. A fase semi-continua € bastante sensivel onde diversas perturbacdes
podem desestabilizar a operagao da coluna, como por exemplo, mudangas na pressido do vapor
do refervedor, temperatura da alimentagdo, composi¢do e a razao de refluxo. Nessa etapa é

necessario um controle eficiente das varidveis do processo por ser considerado uma transi¢ao
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altamente ndo linear. Por fim, na fase continua é alcancada a vizinhanca do estado
estaciondrio desejado.

Eden et al. (2000) afirma que para realizar o uso de integracdo térmica de processos,
na pratica industrial, é importante ser capaz de garantir ndo sé o controle eficaz durante a
operacdo proximo ao estado estaciondrio, mas também deve-se fornecer procedimentos para
gerar sequéncias de inicializacdo rdpida e confidvel dos equipamentos. Neste trabalho os
autores descrevem duas metodologias para a operacdo de partida, desenvolvidas a partir dos
conhecimentos qualitativos do processo de um sistema de coluna de destilacdio com
integracdo térmica. O trabalho realizado experimentalmente demonstrou como o controle foi
utilizado para facilitar a operacdo da planta durante a partida.

Segundo Wozny e Li (2004), o procedimento de partida para uma coluna vazia e fria
até atingir estado desejado consiste basicamente de tr€s importantes fases: o aquecimento da
coluna até a ascensdo do vapor, o preenchimento dos pratos pelo refluxo e a operacdo da
coluna até atingir o estado estaciondrio desejado.

Dentre as estratégias empiricas de partida mais citadas na literatura consultada,
algumas delas sd@o abordadas por Wozny e Li (2004). A estratégia de partida convencional, é
descrita partindo uma coluna vazia e fria iniciando a alimentag@o. Deve-se aguardar os niveis
atingirem os valores desejados (nos estdgios abaixo da alimentacdo e no refervedor), para
entdo acionar os controladores com seus respectivos setpoints em seus valores estacionarios
para que ocorra a transi¢do da operagdo transiente para a operacdo permanente da unidade de
processamento. Esta estratégia foi otimizada pelos autores e aplicada experimentalmente a
diferentes plantas pilotos. Como resultado, os autores obtiveram uma redugao significativa no
tempo de partida, demonstrando a aplicabilidade da metodologia para a operacdo de partida
em escala industrial.

O procedimento de partida para um sistema de destilacdo proposto por Marangoni
(2005) descreve inicialmente uma corrente de alimentagdo sendo introduzida na coluna
continuamente de forma controlada. A partida inicia-se com a retirada de produto de base,
mantendo-se o controle do nivel na mesma. A mistura da alimentagcdo desce a base da coluna
onde € aquecida e vaporizada. O vapor € introduzido na coluna aquecendo-a prato a prato até
atingir o condensador. Tem inicio, entdo, a etapa de refluxo total até a coluna atingir uma
situacdo estdvel definida para operacdo. Estabilizada a coluna, inicia-se a producdo de
destilado, e o estado estaciondrio é determinado assim que a temperatura do acumulador e a

composi¢do do destilado ndo variarem com o tempo. Através da metodologia de partida
27



desenvolvida e implementada neste trabalho foi possivel avaliar vérias abordagens de controle
com agao distribuida propostas para o sistema em estudo.

Forner et al. (2006), apresenta um modelo de simulag@o para a partida de uma coluna
de destilagao reativa destinada a producao de acetato de propila. Através das simulagdes ficou
constatada a alta influéncia da carga inicial do reboiler no tempo de partida. Ao aplicar o
procedimento de partida proposto pelos autores e o encontrado na literatura, concluiu que a
reducdo no tempo empreendido € significativo para os dois designs de coluna apresentados
pelos autores.

Para colunas de destilacdo sem reacdo, sdo observados trabalhos que referenciam
diversos procedimentos operacionais para conduzir a unidade ao estado estaciondrio. Estes
procedimentos podem ser exclusivamente empiricos ou advir de estudos de otimizagdo
(WERLE, et al., 2007).

Werle, et al. (2009), propdem um procedimento de partida para o aquecimento da
coluna de forma distribuida que consiste na mesma metodologia utilizada no aquecimento
convencional, porém com o acionamento da resisténcia elétrica localizada no prato
especificado pelos autores. Ao comparar a estratégia de partida com aquecimento
convencional e a estratégia proposta com aquecimento intermedidrio no prato, concluiu-se
que as temperaturas dos pratos da secdo de esgotamento aumentavam a uma taxa maior
quando se utilizava o aquecimento distribuido das resisténcias. Portanto, a introducdo de
aquecimento distribuido ao longo da coluna mostrou-se uma opg¢do vélida para a reducdo do
tempo de partida, possibilitando uma dindmica mais rdpida e menores custos de operacao
durante este periodo.

A estratégia de partida com remocao total de destilado, descrita por Staudt (2007), ao
contrdrio da estratégia classica com refluxo total citada anteriormente, tem-se que durante a
partida da coluna ndo ha corrente de refluxo retornando para a unidade, isto €, todo o produto
de topo € descartado. Depois de um certo tempo, os controladores sdo acionados com seus
setpoints nos valores estaciondrios para aguardar a unidade alcancar o estado estaciondrio.
Neste trabalho a partida de uma coluna reativa de deisobutanizagdo € simulada de acordo com
a estratégia descrita anteriormente € comparada com a estratégia convencional. Como
resultado para este determinado processo a estratégia se mostrou ineficiente, apresentando
tempo de transiente maior que para a estratégia convencional.

Kerddonfak (2014) desenvolveu um procedimento de partida para uma coluna com

objetivo de separar hidrocarbonetos avaliando trés varidveis de processos: a taxa de destilado,
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a taxa de refluxo e a taxa de base. O trabalho avaliou seis condi¢des diferentes envolvendo
variagOes das trés varidveis de processo para determinar o procedimento ideal para realizar a
operacdo de partida. A sequéncia de ajuste para taxa de destilado, taxa de base e taxa de
refluxo foi a condic@o que apresentou menor tempo para alcangar o estado estacionario.

Os autores Weng e Lee (2014) estudaram a operagdo de partida para o processo de
desidratacao do isopropanol. Este trabalho se resume a aplicar duas estratégias distintas de
partida: a estratégia convencional com refluxo total e a estratégia com remogdo total de
destilado. Os autores concluiram que, para o processo de desidratacdo do isopropanol, a
estratégia convencional apresentou menor tempo. Apds otimizacdo do procedimento de
partida obteve-se uma redu¢do de 99% no tempo de operacdo em comparagdo com a
estratégia dcom remocgao total de destilado.

Zhao et al. (2014), estudou a etapa de partida para um sistema de separacdo
criogénica integrada. Segundo os autores este sistema € de extrema importancia para o
processo de producdo de etileno por ser responsavel por até 50% do tempo de partida total da
planta. As operacdes de partida neste trabalho foram desenvolvidas a partir simulacdes
dindmicas considerando diferentes situacdoes de partida. A estratégia de refluxo total,
modificada pelos autores, apresentou melhor resultado dentre as simulagdes. Apresentando
como resultado reducdo em 53% do tempo empreendido para se alcancar o estado
estaciondrio.

Para a presente pesquisa foram observados poucos relatos de estudos sisteméticos
sobre estratégias com finalidade de reduzir o tempo de transicdo na partida de colunas
extrativas na literatura técnica consultada.

O procedimento final proposto por este trabalho € baseado nas metodologias
propostas por Foust, et al. (1982); Marangoni (2005); Fabro, et al. (2005) e resultado de
inimeras tentativas de partida as quais foram modificadas e adequadas de acordo com as

necessidades da unidade.
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5. MODELAGEM MATEMATICA

Existe uma variedade de modelos matematicos disponiveis na literatura para analise
e otimizacdo de colunas de destilagao. Cada modelo possui seu lugar no procedimento de
desenvolvimento, onde os modelos baseados em estdgio de equilibrio aparecem como um
inicio, sendo o mais utilizado, para este processo (TAYLOR E KRISHNA, 2000).

Diversas técnicas sdo estudadas para controlar a composi¢do de uma coluna de
destilacdo através de modelos rigorosos e ndo lineares (SINHA e RIGGS, 1989 apud
BAROLO e BERTO, 1998). Muitos modelos ndo lineares formulam o algoritmo como um

problema geral de otimizacdo com restri¢des e o resolvem por programacao nao linear.

5.1 Modelagem de colunas de destilacdo em regime estacionario

O conceito de estdgios de equilibrio é, certamente, o mais utilizado na modelagem de
colunas de destilacdo, principalmente devido a sua simplicidade conceitual. O modelo de
estdgios de equilibrio é bem conhecido e supde que as correntes — liquida e vapor — que
deixam um estdgio em particular estio em equilibrio termodindmico. Neste modelo, sdo
resolvidas equagdes conhecidas como MESH (equagdes de balanco de Massa - M, relacdes de
Equilibrio - E, Somatérios de fragcdes molares — S e balancos entdlpicos de energia — H) que
consistem em balanco de massa por componente, equacdes para equilibrio de fases, operacdes
de somatdrio e balanco de energia (KING, 1980; HENLEY e SEADER, 1981; HOLLAND,
1981).

As hipéteses adotadas para realizacdo da modelagem no estado estacionério sado:

e Equilibrio de fase nos estdgios, ou seja, o liquido e o vapor que saem do prato
estdo em equilibrio termodinamico.
e Mistura perfeita no prato, logo, a composi¢do do liquido em cada ponto do prato é

considerada a mesma.

Uma representacao geral de um estdgio de equilibrio j de uma coluna de destilagdo é
mostrada na Figura 5, considerando que os estdgios sdo numerados a partir do topo. O
esquema de um estdgio de equilibrio (estdgio j) € alimentado por uma corrente de vazio Fj,

composi¢do z; j, temperatura T;, pressdo Pr;e entalpia hg. Também € alimentado pelo liquido
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do estdgio (j — 1) e pelo vapor do estdgio (j + 1) nas respectivas composi¢oes, temperaturas e
pressdes. O vapor que deixa o estdgio j se divide em uma saida lateral de vazdo W; e uma
corrente interna de vazdo V;, que alimenta o estdgio (j — 1). J4 o liquido que deixa o estdgio se
divide em uma saida lateral de vazdo U; e uma corrente interna de vazdo L;, que alimenta o

estagio (j + 1). O calor transferido do estdgio ou para o estdgio € representado por +/- Q;.

Figura 5 — Representacdo de um estdgio utilizado na modelagem matematica.
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As equacdoes MESH sdo entdo escritas em termos das varidveis representadas na

Figura 5.

e Equacdes M — Balangco material para cada componente (C equagdes para cada

estagio)
Mij=Li_1xij1 +Viy1Vijer + Fzij — L+ Upxy;— (Vi + W)y, =0 (1)

e Equacdes E — Relagdes de equilibrio de fases para cada componente (C equagdes

para cada estagio)
Eij=vij—Kijxi; =0 (2)
Onde, K;; € a relagdo de equilibrio de fase.

e Equagdes S — Somatdrio das fracdes molares (uma equacao para cada estigio):
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C
(5= yj=1=0 (3
i=1

c

(5= ) %y =1=0(4)

i=1
e Equagdes H — Balanco de energia (uma equagao para cada estdgio)
Hj = j—1th_1 + Vj+1th+1 + F_'thj - (Lj + Uj)th - (V} + Wj)th — (ou+)Q; =0 (5)

Uma equacio de balango de massa total pode ser usada para substituir a equagdo (3)
ou (4). Esta equacdo ¢ obtida através da combinacdo das equacdes (3) e (4) e
Yizij= 1.0 com a equacdo (1) somado aos C componentes ao longo dos estdgios 1 ao j,

fornecendo:

]
L =Vis+ ) (Fn= U= W) =y (6)

m=1

A Figura 6, apresenta um esquema de coluna de destilacio com N estigios em
contracorrente. A determinacdo do nimero de graus de liberdade do sistema em questdo é
realizada considerando-se esse esquema. Nessa Figura, a vazdo de destilado é representada
pela retirada lateral do estdgio 1 (U;), enquanto a vazao de refluxo pela varidvel (L;). A vazdo
de refluxo é dada pela vazao (L;/ U;). A carga térmica do condensador € Q; e Qy representa a
carga térmica do reboiler. A vazao do produto de base é dada pela corrente Ly.

Cada estdgio de equilibrio € definido por (2C + 3) equagdes MESH. Uma cascata com
N estagios € entdo definida por N(2C + 3) varidveis, além das cargas térmicas do refervedor e
condensador. Dessa forma, o nimero de graus de liberdade € 2, o que significa que o sistema
¢ indeterminado por dois. Sendo assim, € necessdrio especificar duas varidveis para tornar o
sistema determinado. No célculo do nimero de graus de liberdade acima, admite-se que as

cargas térmicas dos demais pratos e as vazdes de retirada lateral sdo conhecidas.
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Figura 6 — Representacéio de uma coluna de destilagdo com N pratos em cascata.
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Diversos algoritmos para a resolucdo das equagdes MESH no estado estaciondrio sdao
propostos pela literatura. A maioria desses algoritmos resolve simultaneamente as equacdes
usando o método de Newton modificado. O método usado pelo Aspen é o método de

Wegstein ou algoritmo Inside-out.
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5.2 Modelagem de colunas de destilacdo em regime transiente

Na modelagem de colunas no estado transiente, as equacdes MESH ndo sdo
igualadas a zero, ou seja, sdo considerados os acimulos de massa e energia em cada estdgio.
O modelo matematico que descreve o comportamento dindmico de uma coluna de destilacao
composto de equacdes diferenciais ordindrias e equagdes algébricas (DAE). As equacgdes
diferenciais sdo provenientes do balanco global de massa e energia em cada prato, balangco
global de energia no refervedor e do balango parcial para cada componente em cada prato. As
equacdes algébricas sdo obtidas das relagdes de equilibrio e hidraulica.

As equagdes diferenciais foram escritas para o modelo de coluna com N estdgios em

contracorrente, seguindo a nomenclatura adotada da Figura 6.
e Estdgios/Pratos (j=2, ..., j=N-1):
Balan¢o molar global para o estagio j:
d
(M) = Ly + Vi = L = Vi + B + F =W =W}l (7)
Balan¢o molar para o componente i no prato j:

d _ L. F V.,F v
M= (%) = LimaXijor + VieaYijan = Lixij = Vivij + —Wjxo jFfxi; + F vl — Wy,

d
- Wixi; =2 (M;) (8)
Balanco global de energia no prato J:

d
— Ly, F Vi F 1%
M; E(hj) = Li_1hy;_ + Vishy oy — Lih; = Vihy, + Erhy + F Ry — Wy

d
— Wb =y g () ©
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Relacido de equilibrio liquido-vapor:

SAT

Y ¢ P, xi‘j
yj= WY /p] (10)

Restrigdes:

xi=1 (11)
> x,

J
Dowy=1 (2
j

e Condensador (j=1):

Pela figura 5, percebe-se que a vazao de refluxo é designada pela varidvel L; e o

produto de topo ou destilado € representado pelo termo V.

Balanco molar global para o condensador:
d
%(Mj) =V,—L =V, (13)
Balanco molar para o componente i:
d .
a(Mlxi,l) =V2yip — (L1 + D)x;,, paraj # 1(14)
Balanco de entalpia:

d
E(HfMﬂ =V,HY — Q1 — (L; +V))H{ (15)
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Cdlculo da entalpia de liquido:
Hi = Hi(x1,Ty) (16)

Razao de refluxo:

R=l7,an

Restri¢ao do condensador:

c

(50)=) %1 —1=0 (18)

i=1
Igualdade das concentragdes de saidas liquidas (relacao de equilibrio):
Xp,j = Xi1 (19)
e Reboiler (j=N):

Ao analisar a Figura 5, nota-se que a corrente que deixa o reboiler, denominado

produto de base, € representado pelo termo Ly.

Balanco molar global:

d
7 (M) = Loy =V = Ly (20)

Balanco molar por componente:

d ,
E(Min,N) = Ly_1Xin-1 — VNYn — LyXin, parai#1 (21)
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Balango de energia:

%(MNHk/) = LN—lHII\II—l - VNHIIG - LNHII\} —Qn (22)
Cdlculo da entalpia de liquido:
Hy = Hy(xn, Ty) (23)
Relagdo de equilibrio liquido-vapor:

SAT
}/. . P,N x,N
yon = TWONTNTNLL g

Restricao do reboiler:
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6. RESULTADOS E DISCUSSAO

Este capitulo serd dividido em diversas secdes para melhor organizag¢do do trabalho
na apresentacdo dos resultados obtidos. Primeiramente, serdo apresentados os resultados da
modelagem e simulacdio do modelo em estado estaciondrio, passo importante para sua
utilizacdo como planta do processo de desidratacdo de etanol. Como etapa seguinte, serd
implementado um sistema convencional de controle para realizacdo das simulagdes
dindmicas. Seguindo a execug¢do do trabalho, apds a coluna estiver devidamente controlada,
um procedimento de esvaziamento da coluna serd realizado para que se possa entdo, dar inicio
aos procedimentos de partida do equipamento. Por fim, os resultados gerados pelos

procedimentos de startup serdo avaliados.

6.1 Simulacdo em regime estacionério

As avaliagOes dos procedimentos adotados para a partida da unidade de produgdo de
etanol anidro foram realizadas por meio de simulacdes nos regimes estaciondrio e dinamico
com o auxilio dos simuladores comerciais Aspen Plus™ e Aspen Plus Dynamics™, versio
8.0.

A Figura 7 representa o fluxograma desenvolvido no simulador Aspen Plus™. Neste
simulador, a contagem dos estdgios de colunas de destilagdo se inicia no topo e € finalizado na

base com o reboiler, sendo representado pelo ultimo estdgio da coluna.

Figura 7 — Sistema desenvolvido no simulador Aspen Plus™.
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O processo em estudo é composto por uma coluna de destilagdo extrativa (COLI),
cuja coluna faz parte do processo de obtencdo do etanol anidro. As especificacdes desta
coluna estdo contidas na Tabela 1. Para representacio do modelo de destilacdo
multicomponentes foi utilizado a rotina RadFrac. A coluna apresenta 24 estigios, sendo o
estdgio 24 o refervedor do tipo kettle. O modelo termodinamico utilizado nas simulacdes foi o
Non Random Two Liquid (NRTL), o qual baseia-se no conceito de composi¢do local.

O modelo NRTL ¢ utilizado para diversos sistemas, como por exemplo, sistemas
com miscibilidade parcial, sistemas moderadamente ndo ideais e sistemas multicomponentes
liquido-vapor, liquido-liquido e liquido-liquido-vapor. Para sistemas fortemente ndo ideais, a
equacdo NRTL fornece uma boa representacio dos dados experimentais (HENLEY E

SEADER, 1981).

Tabela 1 — Dados de especifica¢do da coluna extrativa.

Especificacoes COL1
Numero de estagios 24
Razao de refluxo 0,16
Pressdo no topo (bar) 1
Variagdo de pressdo na coluna (bar) 0,25
Estagio de alimentagdo do aze6tropo 12
Estdgio de alimentagdo do solvente 4
Estagio do refluxo 1
Vazao de refluxo (kg/h) 1478,12

Os componentes utilizados (Tabela 2) para realizacdo da simulagdo foram: 4gua,
etanol, etilenoglicol e nitrogénio. Adicionou-se o nitrogénio ao sistema, porém o mesmo sO

apresenta aplicabilidade apenas a partir da etapa de esvaziamento da coluna.

Tabela 2 — Componentes adicionados ao fluxograma.

Componente Férmula
Agua H,O
Etanol C,HqO,
Etilenoglicol C,H4(OH),
Nitrogénio N,
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As condi¢bes operacionais para a simulagdo do processo de obtengcdo do etanol
anidro foram pré-fixadas baseadas na literatura consultada (MEIRELLES et al., 1992;
BRITO, 1997; DIAS, 2008).

Tabela 3 — Dados para as correntes de alimentagdo.

Corrente Variavel Especificacao
Temperatura (°C) 40
Azeétropo Pressao (bar) 3,5
(Corrente 1) Composicao mdssica do etanol 0,935
Vazao (kg/h) 4186,1
Temperatura (°C) 80,0
Pressao (bar) 3,5
Solvente
Composicao méssica do
(Corrente 3) ) . 1
etilenoglicol
Vazao (kg/h) 4655,13

Para representar o condensador externo, localizado no topo da coluna (EXCH]I),
utilizou-se a rotina pré-definida Heater. Em seguida especificou-se tanto a pressdo quanto a
vazao de vapor para esse equipamento com os valores de 0,8 bar e 0,0125 kg/h.

Na sequencia implementou-se a rotina Flash2 para representar o modelo para o vaso
de refluxo (DRUM1), o mesmo € alimentado pela corrente de saida do condensador externo.
Fixou-se a carga térmica do vaso de refluxo em zero, pois o mesmo tem apenas a funcdo de
estabilizar o produto de topo.

A rotina FSplit foi selecionada e o modelo Triangle foi usado para representar o
divisor de corrente (SPLITI) que da origem as correntes de refluxo e produto de topo. O valor
da vazao de produto de topo € pré-definida.

Para definir a bomba que auxilia o refluxo da coluna (PUMPI) e a retirada do
produto de base (PUMP?2) escolheu-se a rotina Pump, para ambas as bombas. A condicdo de
operacdo das bombas foi definida como sendo 3,5 atm para pressao de descarga.

O simulador Aspen Plus™ utiliza um método de resolucdo iterativo amplamente
utilizado nesse tipo de equipamento, denominado Inside-Out. Segundo Kister (1992), o
método consiste em utilizar equacdes simples para o célculo da constante de equilibrio e da

entalpia para resolver as equacdes de balanco de massa, energia e equilibrio na iteracdo
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interna e, apos, atualizar o célculo da constante de equilibrio e da entalpia em uma iteracao
externa, os balancos de massa, energia e fragdo molar sdo resolvidos simultaneamente. As
especificagdes de pressdo, vazdo, temperatura e composi¢do sdo igualmente consideradas.

Ao finalizar a modelagem realizou-se a simulacido da coluna de destilacdo extrativa
(COLI) em regime permanente.

A Figura 8 mostra como se distribuem as temperaturas nos vdrios pratos da coluna
quando esta opera em regime estaciondrio nas condicdes nominais, sem perturbacdes
externas. Deve-se destacar que houve uma grande variacio da temperatura nos estigios
intermedidrios da coluna. Essa variacdo de temperatura € devido ao efeito da alimentacdo que

resfria ou aquece os demais estagios.

Figura 8 — Perfil de temperatura ao longo da coluna.
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J4 a Figura 9 representa o perfil das composi¢cdes dos trés componentes na coluna
quando esta estd submetida a regime estaciondrio nas condi¢cdes normais de operacdo. Pode-se
observar que hd predominancia do etanol em alta composicao nos primeiros pratos da coluna.
O mesmo efeito descrito anteriormente, devido a alimentacdo, pode ser observado afetando
também as composi¢des dos pratos intermedidrios da coluna.

Deve-se destacar que as temperaturas nos estagios possuem uma forte relacdo com as

composi¢des. Deste modo os estdgios que tiveram maior variacdo da composicdo também

tiveram de temperatura.
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Figura 9 — Perfil de composicao liquida ao longo da coluna.
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A Tabela 4 apresenta os resultados de vazdao madssica e fracdo mdssica para o etanol,

a dgua e o etilenoglicol obtidos apds simulacdo no estado estaciondrio.

Tabela 4 — Dados de entrada e resultados para as correntes do processo.

Corrente 1 3 16 19
Temperatura (°C) 40 80 78,57 164,8
Pressao (bar) 3,5 3,5 2 3,4
Vazao Total (kg/h) 4186,098  4655,133 3838,31 4904.,45
Vazao Etanol (kg/h) 3915,868 - 3817,97 Tragos
Vazao Agua (kg/h) 270,229 - 20,24 249.41
Vazao Etilenoglicol (kg/h) - 4655,133 0,102 4655,03
Fracdo de Etanol (kg/kg) 0,935 - 0,996 Tragos
Fraciio de Agua (kg/kg) 0,065 - 0,004 0,051
Fracao de Etilenoglicol (kg/kg) - 1 26 PPM 0,949

Ao analisar a Tabela 4 dos resultados obtidos na simulagdo no estado estaciondrio,
observa-se que a fracdo de etanol na corrente de topo foi de 99,6% em massa. Segundo
Figueirédo (2009), o etanol anidro deve apresentar teor minimo de 99,5% em massa. Ao
comparar com o valor obtido na simulagdo pode-se afirmar que os mesmos foram

satisfatorios. Logo, pode-se dar continuidade ao trabalho utilizando esses mesmos valores.
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6.2 Simulacdo em regime transiente

Apo6s a simulagdo e obtencdo dos resultados da simulacdo estaciondria, 0s mesmos
dados foram utilizados como valor inicial para as simula¢des dindmicas. Foi necessdrio ainda
a realizacdo do dimensionamento para o vaso de refluxo, o dimensionamento para o vaso da
base ou sump e a verificacdo das pressdes do sistema para poder exportar com Sucesso O
arquivo para a plataforma Aspen Plus Dynamics™.

Efetuou-se o dimensionamento para a coluna extrativa em estudo, através da
ferramenta Tray Sizing, disponibilizada pelo préprio software Aspen Plus™. Em seguida
realizou os célculos e definiu-se a geometria eliptica para a base da coluna e diametro de 1,5
m, enquanto o vaso de refluxo também apresentou geometria eliptica e didmetro de 1 m.
Estabeleceu-se o nivel de liquido relativo a altura do tanque de acordo com o valor por defeito
assumido pelo préprio simulador de 50%, o qual normalmente € utilizado.

O fluxograma com a configuracio de controle usada na planta em estudo € ilustrada na

Figura 10.
Figura 10 — Representa¢do da configuracdo de controle aplicada a coluna.
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O controlador do tipo proporcional integral derivativo (PID) é o algoritmo mais
utilizado em processos de controle de plantas quimicas, principalmente devido a sua relativa
simplicidade e amplo conhecimento ji desenvolvido em relacdo aos seus métodos de sintonia.
Por esse motivo, foi utilizado para realizar o controle da planta em estudo.

No respectivo trabalho todas as malhas de controle implementadas na planta foram
sintonizados de forma manual, ou seja, de maneira que os parametros foram ajustados
independentemente por tentativa e erro, por esse motivo a acao derivativa nao foi utilizada.

Deve-se lembrar que o objetivo desse trabalho ndo contemplou o estudo que se diz
respeito a andlise, avaliacdo e otimizacdo dos pardmetros necessdrios a minimizar o tempo de
resposta dos controladores implementados. Nem muito menos a anélise do prato mais sensivel
da coluna, pois o objetivo do trabalho € a implementa¢do de um sistema de controle simples
para realizacdo dos procedimentos de partida da unidade.

Implementou-se os controladores e ajustou-se os seus parametros para as correntes
de alimentacdo (tanto para a corrente da mistura azeotrOpica, quanto para a corrente do
solvente) e para a corrente de refluxo. Os controladores de vazdo consistem em um sistema
composto de um PI retroalimentado (feedback), ajustado para manter esta varidvel dentro de

uma faixa de operacdo e ndo um valor especifico.

Figura 11 — Malhas de controle para (a) aze6tropo; (b) solvente; (c) refluxo.
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Na sequencia implementou-se controladores de nivel para o vaso de refluxo e para a
base da coluna. Do ponto de vista do senso comum, para assimilar varidveis manipuladas ao
controle de nivel deve-se escolher a corrente com maior impacto direto. Para tal situacgdo,
controla-se o nivel no vaso de refluxo manipulando a vazdo de destilado (etanol anidro),
enquanto que o controlador do nivel na base da coluna atua manipulando a vazao da corrente

de produto na base (mistura de dgua e etilenoglicol).
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Figura 12 — Malhas de controle para (a) vaso de refluxo; (b) sump.
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O controle da composi¢ao dos produtos de uma coluna é usualmente realizado através
do controle da temperatura, uma vez que os sensores de temperatura sao menos dispendiosos,
altamente confidveis, reprodutiveis, continuos e mais rdpidos quando comparados com
sensores de composi¢do. Para controlar a temperatura do estdgio 16 da coluna extrativa em
estudo foi necessdria a implementacdo de uma malha de controle, o qual atua manipulando a
vazio média de vapor a média pressdo que alimenta o refervedor.

A pressao da coluna € atribuida por diversos fatores: pela evaporacdo e condensacao
dos componentes, pela purga, entre outros fatores. Para encontrar uma varidvel efetiva para
realizar o controle da pressdo € necessdrio determinar qual varidvel mais afeta a mesma. A sua
escolha depende da configuracdo do equipamento e do processo como também dos objetivos
de operacdo.

O controle da pressdo estd associado ao controle da vazao de fluido refrigerante que
alimenta o condensador e é considerado um dos controles mais importantes da coluna, sendo
fundamental para obter os produtos nas especificacOes desejadas. Logo, para o condensador
desacoplado, implementou-se e ajustou um controlador com o intuito de controlar a pressao

do topo da manipulando a vazao média de fluido refrigerante.

Figura 13 — Malhas de controle para (a) temperatura; (b) pressio na coluna.
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6.3 Procedimento de esvaziamento

A préxima etapa deste trabalho teve como objetivo o esvaziamento da unidade em
estudo, para que posteriormente fossem aplicadas as metodologias propostas como alternativa
para a operacdo de partida da coluna “fria”, tendo em vista a diminui¢do do tempo
improdutivo. Os passos descritos em sequéncia dizem respeito ao procedimento para
realizagcdo da simulacao “fria”.

Primeiramente colocaram-se todos os controladores no modo manual e alterou suas
seus respectivos sinais de saida para seus valores minimos de operacdo. Para os controladores
da vazao de refluxo (RC), de alimentacdo da mistura azeotrépica (FC) e do solvente (FC2)
foram atribuidos o valor zero aos sinais de saida, representando que as vélvulas se encontram

na posi¢do inicial zero, ou seja, se encontram completamente fechadas.

Figura 14 — Ajuste nas malhas de vazdo (a) azeotrdpica; (b) refluxo; (c) solvente.
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De forma andloga realizou-se o mesmo procedimento para os controladores de nivel
para o vaso de refluxo (DRUM_LC) e para a base da coluna (SUMP_LC). Atribui-se o valor
zero para ambos os sinais de saida, representando que as védlvulas localizadas na corrente de

produto de topo (corrente 16) e na corrente de produto de base (corrente 19) se encontram

totalmente fechadas.

Figura 15 — Ajuste nas malhas de nivel do (a) vaso de refluxo; (b) base da coluna.
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Na sequéncia realizou-se o mesmo procedimento descrito anteriormente para as
malhas de controles restantes, tanto para a malha localizada no decimo sexto estdgio (7C)
quanto para a malha localizada no topo da coluna (COND_PC). O valor zero para esses
controladores atribuem ao instante que a vazao de vapor saturado que alimenta o refervedor e

a vazdo de fluido refrigerante que alimenta o condensador, respectivamente, inexiste.

Figura 16 — Ajuste nas malhas de (a) temperatura; (b) pressao.
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Para concluir o procedimento de esvaziamento, deve-se alterar a posicao da vélvula

de purga, que se encontra no topo do vaso de refluxo, para zero como ilustrado na Figura 17.

Figura 17 — Ajuste na posic¢do da vélvula de purga.

-
5] VALVS.Results Table [=[= ][]
Description Value Units Spec
co Flow coefficient 325174 m1.5 kg.5Free
Pos Specified valve position 0,0 e Fixed
PosA Actual value position 0,0 % Free
In_F.P Pressure 0,75 bar Free
Qut_P.P Pressure 05 bar Free
P_drop Pressure drop 0,15 bar Free
F_ Molar flow rate 214148 kmolhr Free

Ao fim deste procedimento, acionou-se o script pré-definido pelo préprio simulador
“Empty”, para as rotinas RadFrac e Flash2 que representam a coluna extrativa (COLI) e o
vaso de refluxo (DRUM]1), respectivamente.

Este script consiste em reinicializar os valores iniciais para as varidveis de processo
de um determinado equipamento (neste caso em particular, para a coluna extrativa e para o
vaso de refluxo) apresentando um modelo de equipamento no estado vazio e frio. Na
realidade o equipamento ndo fica vazio como a definicdo da palavra sugere, mas sim,

completamente cheio por um gés inerte a temperatura de 20 °C e pressdo de 1,01 bar, o que
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corresponde ao seu estado inicial. Neste trabalho o gds inerte utilizado para realizar o

esvaziamento do sistema foi o nitrogénio.

Por fim, executou-se entdo o sistema no modo “Initialization” para que o sistema
ajustasse ao estado inicial com todas as vazdes iguais a zero, resultando em um modelo de

coluna “vazia” e “fria” bastante proxima a realidade.

Pode-se visualizar pela Figura 18 os valores no estado inicial para as malhas de

controles, implementadas ao sistema em estudo, apds realizar o esvaziamento.

Figura 18 — Valores para os controladores implementados ao sistema no estado inicial.
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A Tabela 5 apresenta uma comparacio entre algumas varidveis presentes no vaso de
refluxo antes e depois da realizacdo do procedimento de esvaziamento, mostrando que todos

os valores utilizados inicialmente (dados da simulacdo estacionéria) foram reinicializados.

Tabela 5 — Comparagdo dos dados referentes ao vaso de refluxo (DRUM1).

Vaso dindmico  Vaso vazio

Temperatura (°C) 72,179 20,0049
Pressao (bar) 0,794 1,013
Nivel de liquido (m) 0,5 0
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De forma andloga, a Tabela 6 apresenta uma comparagcdo entre as varidveis de
temperatura, pressao e nivel para cada estdgio da coluna extrativa antes e depois da realizacio

do procedimento de esvaziamento.

Tabela 6 — Comparacao dos dados referentes a coluna de destilacao (COL1).

Modelo da coluna dinimica Modelo da coluna "'fria"
Estagios Temperatura (°C) Pressao (bar) Nivel (m) Temperatura (°C) Pressdo (bar) Nivel (m)
Estagio (1) 77,9283 1 0,0554336 20,0049 1,01325 0
Estagio (2) 78,3096 1,01085 0,0553864 20,0049 1,01325 0
Estagio (3) 79,437 1,02171 0,0548487 20,0049 1,01325 0
Estagio (4) 93,3845 1,03256 0,0618388 20,0049 1,01325 0
Estagio (5) 94,7821 1,04342 0,0617312 20,0049 1,01325 0
Estagio (6) 96,2772 1,05429 0,0616306 20,0049 1,01325 0
Estagio (7) 97,7488 1,06515 0,061546 20,0049 1,01325 0
Estagio (8) 99,0686 1,07601 0,0614822 20,0049 1,01325 0
Estagio (9) 100,118 1,08688 0,0614401 20,0049 1,01325 0
Estagio (10) 100,644 1,09774 0,0614254 20,0049 1,01325 0
Estagio (11) 99,3611 1,1086 0,0615114 20,0049 1,01325 0
Estagio (12) 86,6012 1,11947 0,0670429 20,0049 1,01325 0
Estagio (13) 90,6886 1,13033 0,065177 20,0049 1,01325 0
Estagio (14) 104,293 1,14119 0,0636905 20,0049 1,01325 0
Estagio (15) 113,854 1,15205 0,0634821 20,0049 1,01325 0
Estagio (16) 115,896 1,16291 0,0634719 20,0049 1,01325 0
Estagio (17) 116,395 1,17377 0,0634767 20,0049 1,01325 0
Estagio (18) 116,696 1,18463 0,0634829 20,0049 1,01325 0
Estagio (19) 116,972 1,1955 0,0634892 20,0049 1,01325 0
Estagio (20) 117,244 1,20636 0,0634957 20,0049 1,01325 0
Estagio (21) 117,541 1,21722 0,063505 20,0049 1,01325 0
Estagio (22) 118,305 1,22808 0,0635684 20,0049 1,01325 0
Estagio (23) 125,788 1,23894 0,0644638 20,0049 1,01325 0
Estagio (24) 163,218 1,24981 0,8729 20,0049 1,01325 0

O procedimento de esvaziamento realizado para a coluna em estudo apresentou
dados satisfatdrios para a representacdo do modelo de uma coluna “fria” (coluna parada), pois
foi possivel a remog¢do de todos os componentes que faziam parte do processo com excecao

do nitrogénio que é considerado um composto inerte.
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6.4 Procedimento de partida (Startup)

Baseando-se nos trabalhos mencionados anteriormente, pode-se observar que nao
existe um procedimento padrdo para partida de uma coluna de destilacdo. Entretanto, a
maioria dos trabalhos segue uma determinada sequéncia e modifica outras, a critério das
caracteristicas de cada sistema.

O procedimento padrdo descrito a seguir é resultado de indmeras tentativas de
partida da coluna. Primeiramente foram aplicados procedimentos de startup classicos, como o
apresentado por Foust, et al. (1982). Em seguida, as etapas foram sendo modificadas e
adequadas de acordo com as necessidades do presente estudo de caso.

Nessa etapa do trabalho foram desenvolvidas metodologias para formulacao de um
procedimento de partida, que atendesse aos interesses do mesmo. Para a formulacdo da rotina
foi criado um Task no Aspen Plus Dynamics. O Task pode ser definido como um conjunto de
instrucdes definindo uma sequéncia de acdes durante a simulacdo dindmica. Esse conjunto de
instrucdes foi construido através de linguagem computacional, escrita de forma simples,
direta, eficaz e robusta.

Os procedimentos testados foram divididos em vdrias etapas. A sequéncia de
procedimentos realizados de uma das metodologias realizadas neste trabalho, de forma
resumida, a partir a coluna “fria”, foi dividida em oito etapas, descritas da seguinte forma:

Etapa 1) Abriu-se totalmente a corrente de fluido refrigerante que alimenta o
condensador encontrado no topo da coluna;

Etapa 2) Etapa iniciada logo apds o procedimento descrito anteriormente ser
concluido, onde se inicia a alimenta¢do da coluna tanto da mistura azeotrdpica quanto do
solvente de forma simultaneas. Essa etapa € concluida ao atingir um determinado nivel pré-
determinado no vaso da base da coluna ou sump.

Etapa 3) Esta etapa € marcada pela abertura de forma completa da vdlvula de purga
que se encontra no vaso de refluxo, para que se inicie o processo de remocdao de todo o
nitrogénio. Percebeu-se através de simulagdes, para esse sistema em estudo, a necessidade de
realizar esse passo antes de se iniciar a alimentagdo de vapor ao reboiler para evitar que a
pressao exceda de forma a promover erro do integrador no software.

Etapa 4) Na sequéncia € realizada a alimentacdo de vapor no reboiler de forma

gradativa, com a finalidade de aquecer a coluna e ascender o vapor proveniente do sump até o
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vaso de refluxo. Simultaneamente, foi aumentada a vazao da alimentacdo tanto da mistura
azeotrdpica quanto do solvente para evitar o esvaziamento do sump.

Etapa 5) Na quinta etapa abriu-se a vdlvula de refluxo gradativamente até obten¢do
de um regime com refluxo total. A quinta etapa tem como finalidade aproximar os valores dos
controladores aos respectivos set points no estado estaciondrio. Pode-se notar ainda nessa
etapa a mudanga no controlador da pressdao da coluna para o modo automatico.

Deve-se aguardar todo o nitrogénio ser purgado do sistema para que se dé inicio a
uma nova etapa, evitando dessa forma a perda de produtos através da valvula de purga.

Etapa 6) Para a proxima etapa deve-se aumentar a vazao de vapor até o mesmo
atingir o set point, com o intuito de diminuir a composi¢ao dos componentes mais voléteis na
base da coluna. Deve-se entdo aguardar a corrente de base atingir a especificagdo desejada
para comecar a remoc¢ao do produto de base e colocar o devido controlador, nivel do sump, no
modo automatico.

Etapa 7) De forma andloga a etapa anterior, a sétima etapa tem como finalidade
aguardar a especificacdo da corrente de topo ser alcancada para que comece a produgdo do
etanol anidro, colocando o controlador do nivel do vaso de refluxo no modo automatico.

Etapa 8) Na ultima etapa, sdo alterados os set points dos controladores restantes e os
mesmos sao colocados no modo automaético para realizagdo do controle do processo.

A metodologia descrita acima foi desenvolvida levando em consideracdo a
alimentacdo da mistura azeotrdpica e do solvente alimentados de forma simultinea, ou seja,
ao mesmo tempo. Para o desenvolvimento de outras metodologias e avaliar o comportamento
do tempo gasto para o sistema atingir o estado estaciondrio, variou o tempo de alimentacdo do
solvente na coluna, realizando as devidas modificacdes no fask para o funcionamento dos
mesmos.

A Tabela 7 representa as simulacdes realizadas em diferentes tempos de alimentagao.

Tabela 7 — Metodologias aplicadas a coluna em estudo.

Alimentacao (tempo)

Procedimento Mistura Azeotropica Solvente
1 0 0
2 0 0,5h
3 0 1,0h
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Expde-se no Apéndice deste trabalho as trasks desenvolvidas para que cada etapa

. . . . IM
fosse realizada passo a passo pelo simulador comercial Aspen Plus Dynamics ™.

6.4.1 Procedimento 1 (Alimentagdo simultanea)

Como resultado da simulag¢do para a primeira metodologia empregada (alimentacao
da mistura azeotrépica e do solvente simultaneamente) teve-se um tempo de 6,05 horas
necessarios para concluir a operacdo de startup da coluna extrativa.

A Figura 19 mostra o comportamento dindmico das vazdes das correntes da mistura
azeotrépica e do solvente que correspondem as correntes que alimentam a coluna de

destilacdo.

Figura 19 — Vazdes de alimentagdo da coluna de destilacdo (Procedimento 1).
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Como descrito pelo procedimento de partida, as vazdes de alimentacdo sdo iniciadas
simultaneamente e ajustadas gradativamente ao longo do primeiro procedimento até atingirem
seu valor desejado.

A Figura 20 representa o comportamento dindmico da pressdo no primeiro estagio da
coluna ao longo do procedimento de partida, o qual € controlado pela vazdo de fluido

refrigerante do condensador.
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Figura 20 — Comportamento da pressdo no topo da coluna (Procedimento 1).
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O comportamento da temperatura em regime dindmico para o estdgio 16 pode ser

visualizado na Figura 21.

Figura 21 — Comportamento dindmico da Temperatura (Procedimento I).

10000 2000.0 3000.0 4000,0
\
'
]
|
|
‘!

— Vazio de Vapor (kg/h)

— Temperatura (°C)
-25,0 0,0 25,0 50,0 75,0 100,0125,0

e
o

0,5 1,0 1,5 2,0 2,5 3,0 3,5 40 45 50 55 6,0
Tempo (h)

A temperatura no estdgio 16 é controlada através da vazao de vapor que alimenta o
reboiler. Inicialmente verifica-se um aumento na temperatura de forma gradativa devido as
vazdes que estdo alimentando a coluna e s6 entre 1,25 e 1,5 horas de simulagdo inicia-se a
alimentacdo no reboiler de vapor, objetivando aproximar a temperatura de operacdo ao set
point.

Através da Figura 22 pode-se observar o comportamento dindmico do nivel na base

da coluna. Inicialmente, pode-se observar que o sump se encontra vazio e apresenta valor da

53



varidvel igual a zero. Percebe-se também que logo apds se iniciar a alimentacdo da coluna o
mesmo apresenta um tempo morto e s6 apds esse tempo seu nivel comecga a variar com o
tempo. Estas variagdes se mostram presente ao longo de toda a simulag¢do do procedimento de

partida, deixando de existir quando o estado estaciondrio € alcancado.

Figura 22 — Nivel na base da coluna de destilacdo (Procedimento I).
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ApOs o aumento considerdvel no nivel do sump percebe-se uma reducio do mesmo
logo em seguida. Essa redu¢do do nivel estd relacionada a alimentacdo de vapor no

refervedor: aumenta-se a temperatura da coluna e consequentemente vaporiza-se o liquido

encontrado na base da mesma.

De forma anéloga, tem-se a Figura 23 que representa o nivel no vaso de refluxo no

decorrer do procedimento de partida.

Figura 23 — Nivel do Vaso de Refluxo (Procedimento 1I).
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Percebe-se que o vaso se mostra pertinente a simulagdo, pois 0 mesmo se mantem
vazio até as proximidades da segunda hora e comeca a aumentar seu nivel somente apds a
temperatura da coluna ser alterada, devido a atuagao da alimentag@o de vapor no refervedor.

A Figura 24 representa o comportamento dindmico da vazao de refluxo que retorna a

coluna extrativa.

Figura 24 — Vazdo de Refluxo (Procedimento 1).
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A partir da Figura 24 pode-se observar que o refluxo se mantém igual a zero durante
a primeira hora e meia com a finalidade de formar um nivel minimo para comecar a operar.
ApOs alcancar e finalizar as etapas anteriores a coluna comeca a trabalhar em regime de
refluxo total com o objetivo de alcancar as especificacdes desejadas dos produtos no menor
tempo possivel.

A remocao do nitrogénio através da corrente de purga ao longo do procedimento de
partida pode ser observada na Figura 25. Nota-se que o mesmo € totalmente removido do

processo logo na primeira hora e meia de simulagdo finalizando, assim, a etapa cinco.

Figura 25 — Fracdo madssica de Nitrogénio na purga (Procedimento ).
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A Figura 26 representa o comportamento dinamico da composicao do produto de

topo da coluna de destilacdo durante a operacao de partida.

Figura 26 — Composic¢do da corrente de topo (Procedimento 1).
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Ao analisar a corrente de topo verifica-se que no decorrer da partida tem-se um
aumento na concentracdo de solvente no topo devido a vaporizacio do mesmo ao ser
introduzido na coluna. Esse aumento na concentracdo de solvente decaiu a medida que a
temperatura do sistema aumenta dando inicio assim a separacdo do azedtropo etanol-agua,
aumentando a composicdo do etanol no topo (em torno de 99,6% em massa) e diminuindo a
composi¢do da dgua e do etilenoglicol.

A Figura 27 representa o comportamento dindmico da composicao do produto de

base da coluna de destilacdo durante a operacao de partida.

Figura 27 — Composic¢do da corrente de base (Procedimento 1).
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Pode-se visualizar na Figura 27 a deposi¢@o da mistura etanol-dgua na base da coluna
logo no inicio do procedimento. Esse quadro se inverte a medida que a temperatura de
operacao da coluna aumenta, fazendo com que o componente mais volétil, no caso o etanol,

sofra vaporizagao, dando inicio ao processo de separacao.

6.4.2 Procedimento 2 (Alimenta¢des em tempos diferentes: Caso 1)

O préximo procedimento realizado apresentou diferentes tempos na alimentacdo.
Considerou a alimentagdo da mistura azeotrépica desde o inicio do procedimento (tempo
zero), enquanto que a alimentagdo de solvente sé foi acionada 0,5 horas ap6s a alimentacdo da
mistura azeotropica como pode ser observado na Figura 28. Para o segundo procedimento,
obteve-se um tempo gasto para a partida de 6,83 horas.

A Figura 28 representa o comportamento dindmico das alimentacdes ao longo do

procedimento.

Figura 28 — Vazdes de alimentagdo da coluna de destilacido (Procedimento 2).
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Ao analisar o comportamento dindmico da pressdao no primeiro estdgio da coluna ao
longo do segundo procedimento, representado pela Figura 29, percebe-se uma diferenga ao
comparar com o primeiro procedimento.

Para o primeiro procedimento verifica-se um aumento continuo na pressao logo apés
a coluna ser alimentada até o momento em que sofre uma brusca queda ao abrir a vdlvula de

purga. Enquanto que para o segundo procedimento verifica-se duas perturbacdes antes da
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abertura da valvula de purga, uma referente a alimentacdo da mistura etanol-dgua e outra

quando se inicia a alimenta¢do de solvente.

Figura 29 — Comportamento da pressdo no topo da coluna (Procedimento 2).

1,5

1,25

1,0
—.
X
\

Pressdo no Topo da Coluna (bar)
0,75
&

o
=

0,5 1,0 1,5 20 25 3,0 3,5 40 45 50 55 6,0 65 7,0
Tempo (h)

O comportamento dindmico da temperatura no estdgio 16 da coluna é representado

pela Figura 30.

Figura 30 — Comportamento dindmico da Temperatura (Procedimento 2).
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Observa-se na Figura 30 um comportamento bem préximo ao comportamento
apresentado pelo primeiro procedimento. Exceto pelo tempo necessdrio para se estabelecer o
set point desejado. Apds se iniciar a alimentagdo da mistura etanol-dgua, percebe-se um
estabelecimento na temperatura do estdgio 16 préximo a temperatura da corrente da mistura

(T =40 °C). Apenas ap6s a adi¢do da corrente de solvente na coluna, observa-se um posterior
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aquecimento do estdgio da coluna, podendo ter influenciado diretamente no tempo para se
alcancar o estado estaciondrio.

A Figura 31 representa o comportamento dindmico do nivel do sump ao longo do
segundo procedimento. Nota-se através da Figura 31 um comportamento bastante préximo ao
apresentado para o comportamento dindmico da varidvel de nivel do sump no primeiro

procedimento (Figura 22), apresentando tempos parecidos para alcangar a especificagdo.

Figura 31 — Nivel do Sump (Procedimento 2).
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A Figura 32 representa o comportamento dinamico para o nivel do vaso de refluxo.

Figura 32 — Nivel do Vaso de Refluxo (Procedimento 2).
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Comparando a Figura 32 com a Figura 23, percebe-se que o primeiro procedimento

atinge a especificacdo de composi¢do desejada no topo da coluna mais rapidamente que o
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segundo procedimento, influenciando diretamente no tempo para realizacdo completa do
procedimento de partida.

Ao analisar o comportamento dinamico da vazdo de refluxo que retorna a coluna
(Figura 33), apds a segunda hora de simulag@o, observa-se uma brusca flutuacdo em sua
varidvel. Essa variacdo na vazdo de refluxo se mostra bastante proxima ao apresentado no

primeiro procedimento (Figura 24), porém mais acentuado.

Figura 33 — Vazdo de Refluxo (Procedimento 2).
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A Figura 34 descreve o comportamento dinamico ao longo do segundo procedimento
da fracdo madssica de nitrogénio na corrente de purga. Ao compara-lo com o comportamento
dindmico para o primeiro procedimento, Figura 25, percebe-se que ambos sdo concluidos num

periodo de tempo muito proximo.

Figura 34 — Fracdo madssica de Nitrogénio na purga (Procedimento 2).
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As Figuras 35 e 36 representam respectivamente o comportamento dindmico das
fracdes madssicas ao longo do segundo procedimento nas correntes de produto de topo e

produto de base.

Figura 35 — Composi¢do da corrente de topo (Procedimento 2).
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Ao comparar a Figuras 35 e 26, que representam o comportamento das fracdes na
corrente de topo, pode-se visualizar para o segundo procedimento uma menor composicao de
solvente que o apresentado pelo primeiro procedimento. Isso € decorrente a alimentagdo tardia
do solvente no processo. Mesmo o segundo procedimento apresentando inicialmente maior
concentracdo de etanol no topo, tem-se que ambos apresentam 0 mesmo tempo necessario

para alcancgar o estado estaciondrio.

Figura 36 — Composic¢do da corrente de base (Procedimento 2).
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Ao comparar o comportamento dindmico das composi¢des na base da coluna do
segundo procedimento (Figura 36) com o procedimento anterior (Figura 27), pode-se afirmar
que o segundo apresenta uma flutuagdo maior nas fracdes dos componentes para se alcangar o
estado estaciondrio, implicando em um maior tempo necessario para completar o

procedimento de partida.

6.4.3 Procedimento 3 (Alimentacdes em tempos diferentes — caso 2)

Para o terceiro procedimento realizado também foi considerado a alimentacdo da
mistura azeotrdpica desde o inicio do procedimento (tempo zero), enquanto que a alimentacao
de solvente s6 foi acionada 1,0 hora apds a alimentagdo da mistura azeotrépica como pode ser
observado na Figura 37, que representa o comportamento dindmico das alimentagdes ao longo
do procedimento. Obteve-se um tempo de 7,44 horas necessarias para realizar o procedimento

completo de partida.

Figura 37 — Vazdes de alimentacgdo da coluna de destilacdo (Procedimento 3).
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Na Figura 38, que representa o comportamento dindmico da pressdao no topo da
coluna, duas perturbacdes sao verificadas ao alimentar a coluna. Esse comportamento é
idéntico ao verificado no segundo procedimento (Figura 29), exceto pelo tempo em que
ocorre a alimentacdo do solvente e, consequentemente, 0 tempo para ocorrer a perturbacao no
sistema.

Ao analisar o comportamento da pressdo para os trés procedimentos (Figuras 20, 29

e 38) tem-se que o segundo e o terceiro procedimentos apresentaram menores valores de
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pressdo ao alimentar a coluna em relacdo ao primeiro procedimento. Isso se explica devido a
ocorréncia de vaporizacdo parcial do etilenoglicol ao ser alimentado a coluna, alterando

consequentemente a pressao do sistema.

Figura 38 — Comportamento da pressao no topo da coluna (Procedimento 3).
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Para a representagdo do comportamento dindmico para a temperatura do estdgio 16,
tem-se a Figura 39. Percebe-se ao analisar as Figuras 21, 30 e 39 que o terceiro procedimento,

requereu o maior tempo para alcangar a temperatura de operacio Gtima.

Figura 39 — Comportamento dindmico da Temperatura (Procedimento 3).
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Pela Figura 39, a regido constante que se forma ap6s a alimentacdo € promovido pelo

aquecimento da mistura na alimentacdo até o mesmo atingir um estado estacionario. Observa-
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se na sequencia um periodo em que o aquecimento € lento até 0 momento em que se alcanga a
temperatura de bolha da mistura. Ainda analisando a Figura 39, pode-se observar pequenas
flutuacdes no valor da temperatura do estdgio 16. Essas variacdes no valor sdo decorrentes do
refluxo total na coluna que comeca a operar e do aumento nas vazdes de alimentagao.

A seguir nas Figuras 40 e 41, tem-se respectivamente os comportamentos dindmicos

para o nivel do sump e nivel do vaso de refluxo ao longo do terceiro procedimento.

Figura 40 — Nivel do Sump (Procedimento 3).
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Figura 41 — Nivel do Vaso de Refluxo (Procedimento 3).
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Ao comparar o comportamento dindmico do nivel do vaso de refluxo para os trés
procedimentos adotados (Figuras 23, 32 e 41) percebe-se que o primeiro procedimento atinge
a especificacdo de composicao desejada no topo da coluna mais rapidamente que os outros,

enquanto que o terceiro apresenta maior tempo para atingir as especificacoes.
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O comportamento dinamico da composi¢dao dos produtos no topo € representado pela

Figura 42.
Figura 42 — Composi¢ao da corrente de topo (Procedimento 3).
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Analisando o comportamento dindmico da composi¢cdo dos produtos no topo,
verifica-se uma conduta bastante proxima aos resultados obtidos através dos outros
procedimentos adotados. O terceiro procedimento apresentou 0 maior tempo necessdrio para
se alcancar o estado estaciondrio, dentre os trés procedimentos.

De forma andloga, a Figura 43 representa o comportamento da composi¢ao dos
produtos na base da coluna. Percebe-se que ao iniciar o processo toda a fragdo madssica

encontrada no sump é referente a mistura etanol-agua.

Figura 43 — Composic¢do da corrente de base (Procedimento 3).
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A separacdo da mistura azeotrdpica pode ser observada no decorrer da partida da
coluna, quando a composi¢do de etilenoglicol comega a aumentar e a composi¢do do etanol

comeca a diminuir.
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Ao comparar o comportamento dindmico das composi¢des na base da coluna para os
trés procedimentos adotados (Figuras 26, 36, 43), pode-se afirmar que o terceiro apresenta
uma variagdo maior nas fracdes dos componentes para se alcancar o estado estaciondrio,
implicando em um maior tempo necessario para completar o procedimento de partida.

Como pode ser observado na Tabela 8, a estratégia de partida com as alimentacdes
da mistura etanol-dgua e do solvente simultaneamente foi a estratégia que demandou o menor

tempo para completar todas as etapas do procedimento de partida.

Tabela 8 — Tempo de partida necessario para cada procedimento.

Procedimento Tempo de partida (h)
1 6,05
2 6,83
3 7,44

Como esperado para esse caso em estudo, observa-se que ao alimentar a coluna de
destilacdo com a mistura etanol-dgua e o solvente a0 mesmo tempo, verificou-se um tempo de
transientes menor que os demais, pois ao alimentar a coluna de destilacio em diferentes
tempos, tem-se um deslocamento do equilibrio anteriormente alcancado com uma unica
alimentacdo, dificultando a estabilizacdo do sistema. Como consequéncia, neste caso, ¢é
necessario uma demanda maior de tempo para estabiliza¢do do processo.

A metodologia desenvolvida para os trés procedimentos se baseia no principio da
operacdo de partida com refluxo total, ou seja, ndo gera produto fora de especificagdo pois s6
¢ possivel a retirada dos produtos de topo e de base apds ser alcancada as devidas
especificacoes.

Vale ressaltar que, embora o primeiro procedimento apresente o menor tempo de
estabilizacdo para a operacdo de partida, ndo se pode afirmar que é o mais indicado. Para uma
avaliacdo mais profunda, seria necessario uma otimizacdo com uma unidade real, envolvendo

custos de operacdo e das matérias-primas.
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7. CONCLUSOES

De modo geral, pode-se afirmar que o trabalho atingiu o objetivo principal com
sucesso, pois a partir do modelo desenvolvido no simulador Aspen Plus Dynamics™ foi
possivel analisar o comportamento dindmico da operacdo de partida para uma coluna de
destilacdo extrativa responsavel pela produgdo de etanol anidro e propor um procedimento de
startup adequado e satisfatorio.

Os diferentes testes realizados para simulagdo da planta no estado estaciondrio
tiveram como resultado final uma separacao da mistura etanol-dgua, obtendo como produto de
topo etanol anidro a 99,6% em massa, se mostrando dentro da especificacdo minima de 99,5%
em massa. Com esse resultado no regime estaciondrio, obtido através do simulador Aspen
Plus, pode-se utilizar os dados como valores iniciais nas simulagcdes dindmicas.

O trabalho realizou a implementacdo de controladores PI atuando de forma
convencional a planta em estudo (controladores de vazao, nivel, pressdo e temperatura), com
o objetivo de evitar formacdo de transientes no processo. Apesar do trabalho nio ter
contemplado o estudo que diz respeito a andlise, avaliagdo e otimizacdo dos parametros para
minimizacdo do tempo de resposta dos controladores, os mesmos foram capazes de realizar o
devido controle do processo em questio.

Este trabalho também alcangou o objetivo ao executar o esvaziamento da unidade de
destilagdo em estudo obtendo como resultado o modelo de coluna vazia e “fria”. Foi possivel
a remoc¢do de todos os componentes que faziam parte do processo, deixando apenas o
nitrogénio a uma temperatura de 20 °C e pressdo de 1,01 bar.

Através da literatura consultada, pode-se observar que ndo existe um procedimento
padrdo para partida de uma coluna de destilacdo. Entretanto, a maioria dos trabalhos segue
uma determinada sequéncia e modifica outras, a critério das caracteristicas de cada sistema.
Logo, os procedimentos padrdao propostos no respectivo trabalho foram resultados de
inimeras tentativas de partida da coluna de forma a atender aos interesses do sistema de
destilacdo em estudo.

Através dos procedimentos de partida propostos pelo trabalho foi possivel analisar o
efeito da alimentacdo da mistura etanol-dgua e do solvente alimentados ao mesmo tempo
como também foi capaz de analisar a alimentacdo em diferentes tempos.

Como esperado, observa-se que ao alimentar a coluna de destilacdo com a mistura

etanol-dgua e o solvente a0 mesmo tempo, obteve como resultado um tempo para acalnagar o
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estado estaciondrio menor que os demais, pois 0 mesmo torna o processo mais estiavel até
alcancar o estado estaciondrio, pois ao alimentar a coluna de destilacio em diferentes tempos,
tem-se um deslocamento do equilibrio anteriormente alcancado com uma tnica alimentagao,
dificultando a estabilizacdo do sistema. Como consequéncia, neste caso, € necessiria uma

demanda maior de tempo para estabilizacido do processo.
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8. TRABALHOS FUTUROS
Este trabalho consistiu em desenvolver e avaliar procedimentos para a operagdo de
partida de um sistema de destilacdo extrativa e durante sua execucdo foram identificados
alguns aspectos que devem ser mais bem explorados. Estes sdo apresentados na forma de

sugestoes para trabalhos futuros.

e Realizar andlise de sensibilidade para avaliar a influéncia das varidveis operacionais

do sistema proposto no estado estaciondrio;

e Estudo e otimizagdo dos pardmetros para minimizagdo do tempo de resposta dos

controladores;

e Estudo de um algoritmo de controle 6timo;

e Desenvolver outros procedimentos de partida;

e Avaliacdo envolvendo custos de operacdo e das matérias-primas.
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APENDICE A

Neste apéndice é descrito os tasks desenvolvidos para utilizagdo na operacdao de
partida de uma coluna de destilacio desacoplada no software comercial Aspen Plus

. TM
Dynamics™ ™.

A.1 Roteiro (Procedimento 1)

Task colstartup Runs at 0

/I Abrir o Fluido de Refrigera¢do do Condensador (Total):
Blocks("COND_PC").OPman: 63000;
Wait 0.05;

// Iniciar a Alimentag@o da mistura etanol-agua até obter um determinado Nivel no Sump (0,4 m):
Blocks("FC").OPMan: 15;
Blocks("FC2").OPMan: 15;
Wait for Blocks("SUMP_LC").PV >=0.4;

// Abrir a Valvula para remog¢do do Nitrogénio (VALVS):
Blocks("VALV5").pos: 100;
Wait 0.05;

// Iniciar a Alimentagdo de Vapor no Reboiler até atingir uma Temperatura superior a de Ebuligéo:
While (Blocks("TC").PV <= 85) do
Blocks("TC").OPMan: Blocks("TC").OPMan + 700;
Wait 0.1;
Endwhile;

/I Colocar o Controlador de Pressdo da Coluna no Modo Automatico:
Blocks("COND_PC").Automan: 0;
Blocks("COND_PC").SP: 1;
Wait 0.05;

// Aumentar a Alimentac¢do do (Azedtropo) e do Solvente (Etileno-Glicol):
if (Blocks("SUMP_LC").PV <= 0.7) Then
Blocks("FC").OPMan: Blocks("FC").OPMan + 15;
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Blocks("FC2").OPMan: Blocks("FC2").OPMan + 15;
else
Blocks("FC").OPMan: Blocks("FC").OPMan;
Blocks("FC").OPMan: Blocks("FC").OPMan;
endif
Wait 0.05;

// Abrir totalmente a Valvula do Reluxo (RC)
Blocks("RC").Opman: 100;
Wait 0.05;

/I Aguardar até todo Nitrogénio ser Purgado do Sistema:
Wait for Streams("10").Zmn("NITROGEN") <= 0.01;
Blocks("VALVS5").pos: 0;
Wait 0.05;

// Aumentar a Vazao de Vapor no Reboiler:
Blocks("TC").Opman: Blocks("TC").Opman + 1000;
Wait 0.05;

// Aguardar a especificacdo de Etanol (ETHAN-01) na Base da Coluna ficar abaixo de 0,01 para comegar a
retirada do Produto de Base
Wait for Streams("19").Zmn("ETHAN-01") <= 0.01;
Blocks("SUMP_LC").Automan: 0;
Blocks("SUMP_LC").SP: 0.875;
Wait 0.05;

/I Aguardar a especificagdo de Etanol (ETHAN-01) no Topo da Coluna ficar acima de 0,995 para comecar a
retirada do Destilado
wait for Streams("16").Zmn("ETHAN-01") >= 0.99;
Blocks("DRUM_LC").Automan: O;
Blocks("DRUM_LC").SP: 0.5;
wait 0.05;

// Colocar o Controlador da Alimentacdo (Azedtropo) em automdtico e alterar o Set Point
Blocks("FC").Automan: 0;
Blocks("FC").SP: 4186.0976;
Wait 0.05;
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/I Colocar o Controlador do Solvente (Etilenoglicol) em automatico e alterar o Set Point
Blocks("FC2").Automan: 0;
Blocks("FC2").SP: 4655.133;
wait 0.05;

/I Colocar o Controlador da Vazdo de Refluxo (RC) em automatico e alterar o Set Point
Blocks("RC").Automan: 0;
Blocks("RC").SP: 1478.1235;
wait 0.05;

/I Esperar a temperatura do Prato Sensivel alcangar o valor do Set Point e colocar o mesmo em Automatico
wait for Blocks("TC").PV >= 110.6431;

Blocks("TC").Automan: 0;

Blocks("TC").SP: 103.416;

/I Aguardar duas horas de simulacio
wait 2;
pause;

End
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A.2 Roteiro (Procedimento 2)

Task colstartup Runs at 0

/I Abrir o Fluido de Refrigera¢do do Condensador (Total):
Blocks("COND_PC").OPman: 63000,
Wait 0.05;

/l Iniciar a Alimentacao da mistura etanol-dgua até obter um determinado Nivel no Sump (0,4 m):
Blocks("FC").OPMan: 15;
Wait for Blocks("SUMP_LC").PV >=0.4;

/I Abrir a Valvula para remocéo do Nitrogénio (VALVS):
Blocks("VALVS5").pos: 100;
Wait 0.05;

// Iniciar a Alimentagc@o de Vapor no Reboiler até atingir uma Temperatura superior a de Ebulicdo:
While (Blocks("TC").PV <= 85) do
Blocks("TC").OPMan: Blocks("TC").OPMan + 700;
Wait 0.1;
Endwhile;

// Colocar o Controlador de Pressdo da Coluna no Modo Automatico:
Blocks("COND_PC").Automan: 0;
Blocks("COND_PC").SP: 1;
Wait 0.05;

// Aumentar a Alimentagdo do (Azeétropo) e do Solvente (Etileno-Glicol):
if (Blocks("SUMP_LC").PV <= 0.7) Then
Blocks("FC").OPMan: Blocks("FC").OPMan + 15;
Blocks("FC2").OPMan: Blocks("FC2").OPMan + 15;
else
Blocks("FC").OPMan: Blocks("FC").OPMan;
Blocks("FC").OPMan: Blocks("FC").OPMan;
endif
Wait 0.05;

/I Abrir totalmente a Valvula do Reluxo (RC)
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Blocks("RC").Opman: 100;
Wait 0.05;

/I Aguardar até todo Nitrogénio ser Purgado do Sistema:
Wait for Streams("10").Zmn("NITROGEN") <= 0.01;
Blocks("VALVS5").pos: 0;
Wait 0.05;

/I Aumentar a Vazdo de Vapor no Reboiler:
Blocks("TC").Opman: Blocks("TC").Opman + 1000;
Wait 0.05;

/I Aguardar a especificacdo de Etanol (ETHAN-01) na Base da Coluna ficar abaixo de 0,01 para comegar a
retirada do Produto de Base
Wait for Streams("19").Zmn("ETHAN-01") <= 0.01;
Blocks("SUMP_LC").Automan: 0;
Blocks("SUMP_LC").SP: 0.875;
Wait 0.05;

/I Aguardar a especificagdo de Etanol (ETHAN-01) no Topo da Coluna ficar acima de 0,995 para comecar a
retirada do Destilado
wait for Streams("16").Zmn("ETHAN-01") >= 0.99;
Blocks("DRUM_LC").Automan: O;
Blocks("DRUM_LC").SP: 0.5;
wait 0.05;

// Colocar o Controlador da Alimentagio (Azedtropo) em automdtico e alterar o Set Point
Blocks("FC").Automan: 0;
Blocks("FC").SP: 4186.0976;
Wait 0.05;

/I Colocar o Controlador do Solvente (Etilenoglicol) em automatico e alterar o Set Point
Blocks("FC2").Automan: 0;
Blocks("FC2").SP: 4655.133;
wait 0.05;

/I Colocar o Controlador da Vazao de Refluxo (RC) em automatico e alterar o Set Point
Blocks("RC").Automan: 0;
Blocks("RC").SP: 1478.1235;
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wait 0.05;

/I Esperar a temperatura do Prato Sensivel alcangar o valor do Set Point e colocar o0 mesmo em Automatico
wait for Blocks("TC").PV >= 110.6431;

Blocks("TC").Automan: 0;

Blocks("TC").SP: 103.416;

/I Aguardar duas horas de simulacdo
wait 2;
pause;

End

Task colstartup2 Runs at 0.6

// Iniciar a alimentagdo do solvente e diminui

Blocks("FC2").OPMan: 15;

End
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A.3 Roteiro (Procedimento 3)

Task colstartup Runs at 0

/I Abrir o Fluido de Refrigera¢do do Condensador (Total):
Blocks("COND_PC").OPman: 63000;
Wait 0.05;

// Iniciar a Alimentacao da mistura etanol-dgua até obter um determinado Nivel no Sump (0,4 m):
Blocks("FC").OPMan: 15;
Wait for Blocks("SUMP_LC").PV >=0.4;

/I Abrir a Valvula para remocéo do Nitrogénio (VALVS):
Blocks("VALVS5").pos: 100;
Wait 0.05;

// Iniciar a Alimentagc@o de Vapor no Reboiler até atingir uma Temperatura superior a de Ebuli¢ao:
While (Blocks("TC").PV <= 85) do
Blocks("TC").OPMan: Blocks("TC").OPMan + 700;
Wait 0.1;
Endwhile;

// Colocar o Controlador de Pressdo da Coluna no Modo Automatico:
Blocks("COND_PC").Automan: 0;
Blocks("COND_PC").SP: 1;
Wait 0.05;

// Aumentar a Alimentagdo do (Azedtropo) e do Solvente (Etileno-Glicol):
if (Blocks("SUMP_LC").PV <= 0.7) Then
Blocks("FC").OPMan: Blocks("FC").OPMan + 15;
Blocks("FC2").OPMan: Blocks("FC2").OPMan + 15;
else
Blocks("FC").OPMan: Blocks("FC").OPMan;
Blocks("FC").OPMan: Blocks("FC").OPMan;
endif
Wait 0.05;

/I Abrir totalmente a Valvula do Reluxo (RC)
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Blocks("RC").Opman: 100;
Wait 0.05;

/I Aguardar até todo Nitrogénio ser Purgado do Sistema:
Wait for Streams("10").Zmn("NITROGEN") <= 0.01;
Blocks("VALVS5").pos: 0;
Wait 0.05;

/I Aumentar a Vazdo de Vapor no Reboiler:
Blocks("TC").Opman: Blocks("TC").Opman + 1000;
Wait 0.05;

/I Aguardar a especifica¢do de Etanol (ETHAN-01) na Base da Coluna ficar abaixo de 0,01 para comegar a
retirada do Produto de Base
Wait for Streams("19").Zmn("ETHAN-01") <= 0.01;
Blocks("SUMP_LC").Automan: 0;
Blocks("SUMP_LC").SP: 0.875;
Wait 0.05;

/I Aguardar a especificagdo de Etanol (ETHAN-01) no Topo da Coluna ficar acima de 0,995 para comecar a
retirada do Destilado
wait for Streams("16").Zmn("ETHAN-01") >= 0.99;
Blocks("DRUM_LC").Automan: O;
Blocks("DRUM_LC").SP: 0.5;
wait 0.05;

/I Colocar o Controlador da Alimentagido (Aze6tropo) em automatico e alterar o Set Point
Blocks("FC").Automan: 0;
Blocks("FC").SP: 4186.0976;
Wait 0.05;

/I Colocar o Controlador do Solvente (Etilenoglicol) em automatico e alterar o Set Point
Blocks("FC2").Automan: 0;
Blocks("FC2").SP: 4655.133;
wait 0.05;

/I Colocar o Controlador da Vazao de Refluxo (RC) em automatico e alterar o Set Point
Blocks("RC").Automan: 0;
Blocks("RC").SP: 1478.1235;

83



wait 0.05;

/I Esperar a temperatura do Prato Sensivel alcangar o valor do Set Point e colocar o mesmo em Automatico
wait for Blocks("TC").PV >= 110.6431;

Blocks("TC").Automan: 0;

Blocks("TC").SP: 103.416;

/I Aguardar duas horas de simulacdo
wait 2;
pause;

End

Task colstartup2 Runs at 1.1

// Iniciar a alimentagdo do solvente e diminui

Blocks("FC2").OPMan: 15;

End
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