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This work aimed the study and optimization the recovery method of isobutane and hexene in
a distillation column. This column is part of the process to obtain high density polyethylene in
a petrochemical industry. To carry out the simulation of the process, the software ASPEN
PLUS”, ASPEN DYNAMICS” and the process data were used, which enabled a simulation
with the expected conditions to analyze the causes of the presented problems and propose
improvements in its operation. For study the behavior of the column in steady state, it was
necessary to define the thermodynamic model by analyzing the composition of the feed
currents and the operating pressure data. Based on the new operating point and the steam
restriction of the referent, a new reboiler was designed with the purpose of increasing the area
of thermal exchange, supplying the energy deficit of the process. Another option, aiming the
cost minimization, was the design of an identical reboiler to the existing to operate in parallel
with it. Finally, the existing control is evaluated, and it is proposed a background level control
of the column through the bottom flow, control of the bottom temperature of the column
manipulating the thermal load of the reboiler and control of lateral withdrawal, changing the
set point from stage 24 to stage 31, resulting in a better response to the disturbance in the feed
stream and ensuring a high hexene composition in lateral withdrawal.

RESUMO

Este trabalho visou o estudo e otimiza¢do do método de recuperagdo de isobutano e hexeno
em uma coluna de destilagdo. Essa coluna faz parte do processo de obtengdo de polietileno
de alta densidade em uma industria petroquimica. Para realizar a simula¢do do processo
foram utilizados os softwares ASPEN PLUS®, ASPEN DYNAMICS® e também os dados do
processo, o que possibilitou uma simulagdo com as condicées esperadas para assim analisar
as causas dos problemas apresentados e propor melhorias no seu funcionamento. Para o
estudo do comportamento da coluna em regime estaciondrio foi necessdrio definir o modelo
termodindmico mediante andlises de composicdo das correntes de alimentacdo e dados da
pressdo de operagdo. Com base no novo ponto de operagdo e na restrigdo do vapor do
refervedor, projetou-se um novo refervedor, com o intuito de aumentar a drea de troca
térmica, suprindo a deficiéncia energética do processo. Outra op¢do, visando a minimizagdo
de custo, foi o projeto de um refervedor idéntico ao existente para operar em paralelo com o
mesmo. Por fim avalia-se o controle existente e propoe-se um controle de nivel de fundo da
coluna através da vazdo de fundo, controle de temperatura de fundo da coluna manipulando
a carga térmica do refervedor e controle da retirada lateral, alterando-se o set point do
estdgio 24 para o estdgio 31, obtendo-se uma resposta mais rdpida frente a distirbio na
corrente de alimentagdo e garantindo uma composigdo de hexeno elevada na retirada lateral.
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1. INTRODUCAO

Hoje, devido a demanda intensa por novas tecnologias e
por novos meios de producdo, se faz cada vez mais necessaria a
otimiza¢do dos processos de producio para que se possa atender
as exigéncias do mercado, como melhorias na qualidade e
eficiéncia do processo como um todo, desde as industrias de
base, como as petroquimicas, até as industrias de bens de
consumo, que levam o produto final ao consumidor.

E caracteristica da indiistria petroquimica a sinergia entre
as etapas do processo, ou seja, o reaproveitamento de energia,
recuperacio de matéria-prima e insumos, minimizando geracao
de residuos e, consequentemente, reduzindo custos.

Uma instalacdo industrial de producdo de polietileno de
alta densidade (PEAD) pode ser subdividida em pequenos
processos. Entre eles tém-se a etapa de recuperacdo de olefinas
ndo reagidas e outros compostos, a qual € composta por duas
destilagdes, de maneira a reaproveitar os gases residuais
provenientes da reacdo. Essa etapa tem uma importincia
significativa no processo como um todo, pois, embora a mesma
ndo reflita na qualidade do produto final, impactard na reducio
de custos com matéria-prima, ji que para produzir PEAD ¢
necessario importar dois dos gases envolvidos na reagdo, o
hexeno e o isobutano.

Alinhado ao fator econdmico favoravel, ressalta-se a
possibilidade de investimento em melhorias nesse segmento, as
quais visam a otimizagdo de processos ja existentes, que por
muitas vezes ndo se adequam ao modelo de producdo atual.
Sendo assim, visa-se analisar e otimizar um processo de
separacdo de isobutano e hexeno, em uma industria de producéo
de PEAD, onde ha possibilidade de implementar melhorias onde
seus ganhos irdo refletir no custo variavel da inddstria.

2. REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1. Processo de Destilacao

A destilacdo € uma operagdo unitéria de transferéncia de
massa muito utilizada em inddstrias petroquimicas. Essa
operacdo visa a purificacdo ou a separacdo de componentes
constituintes de uma mistura liquida através da diferenca de
volatilidade dos mesmos.

Uma coluna de destilacdo € composta por um cilindro
vertical com pratos, um condensador, um refervedor e um
tanque pulmao, que recebe o destilado. Segundo Perry et al
(2008), durante a destilacdo ocorre a formacdo de uma mistura
de liquido e vapor, e os pratos sdo responsaveis por promover
um contato intimo entre essas fases.

A alimentacdo da coluna pode ser feita em um ou mais
pontos ao longo da coluna e, devido a diferenca de densidade do
liquido e do vapor, o liquido desce pelos pratos enquanto o
vapor sobe, entrando em contato com o liquido de cada prato. O
condensador € responsavel pela condensacdo do vapor de topo
que ¢é levado até um tanque pulmio. Parte desse liquido é
direcionado de volta a coluna como refluxo e o restante é
retirado do processo (destilado). J4 o refervedor € utilizado para

vaporizar parcialmente o liquido presente no fundo da coluna,

gerando o vapor que sobe pela coluna.
2.2. Equilibrio por Termodindmica

Segundo Smith et al (2005), equilibrio é uma condi¢do
estitica onde ndo ocorrem mudancas nas propriedades
macroscopicas do sistema com o tempo. Isso implica em um
balanco de todos os potenciais que podem causar mudangas. Na
pratica da engenharia, assumir o equilibrio € justificado quando
isso acarreta a resultados satisfatorios.

O equilibrio de fases depende de muitas varidveis como
temperatura (T), pressio (P), da natureza quimica e da
concentracdo das substincias na mistura. O papel da
termodindmica € relacionar quantitativamente essas variaveis.

2.3. Destilaciao Reativa

Destilacio  reativa é aquela que envolve,
simultaneamente, reagdes quimicas e destilagdo. Segundo
Terrill (2006 apud SEADER e HENLEY), uma aplicacio para
essa destilag@o € a separacdo entre componentes com pontos de
ebulicdo préximos e misturas azeotrOpicas através de um
componente arrastador.

Segundo Kister (1992), reacdes ndo desejadas ocorrem
frequentemente em colunas de destilacdo, especialmente em
compostos organicos, pois muitas reacdes orginicas sao
sensiveis a variacdes de temperatura e tendem a ser favorecidas
por altas temperaturas.

2.4. Processo de Producao de Polietileno

Dentro do processo de producdo de polietileno de alta
densidade destacam-se as etapas de reacdo, separagdo,
recuperacdo e acabamento do produto.

A planta de PEAD utiliza o processo Phillips onde a
etapa de reacdo, que ocorre em um reator tipo loop, consiste em
uma fase liquida composta por isobutano e a fase sélida
composta de polimero e catalisador. Sendo a saida do reator
composta de p6 de polimero disperso em isobutano e outros
gases residuais do processo, este segue para a etapa de separacao
da fase vapor (composta por hidrocarbonetos e do hidrogénio)
da fase sélida (basicamente polimero), onde resulta em duas
correntes de gases residuais do processo, composta em sua
maioria por isobutano. Essas duas correntes seguem para a fase
de recuperacio, a qual contém duas colunas de destilacdo, uma
para gases leves outra para pesados. O estudo proposto neste
trabalho € focado na coluna de pesados.

2.5. Sistemas de Controle

Segundo Smith e Corripio (1997) os controles
automdticos de um processo sdo utilizados para manter as
varidveis de processo, como temperaturas, pressoes, fluxos,
niveis e composi¢cdes em seu valor desejado de operacdo,
mesmos que estes sofram acdes de distirbios ou perturbagdes.
Existem trés componentes bésicos de todo sistema de controle,
que sdo: transmissor, controlador e elemento de controle final.
Esses elementos compdem as operacdes basicas de um sistema
de controle, que sdo medir a varidvel a ser controlada, que ¢ feita
pelo sensor ou transmissor, decidir, com bases nas medidas, o
que o controlador ird fazer para manter a varidvel no valor
desejado, e a acdo, que ocorre quando o sistema toma uma acao
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resultante da decisdo do controlador, que geralmente € feito pelo
elemento de controle final.

Segundo Campos e Teixeira (2006), as colunas de
destilacdo tém grande importancia nas industrias pois elas sdo
responsaveis pela separagdo de componentes de uma mistura, e
€ um grande desafio projetar sistemas de controle que garantam
a qualidade dos produtos e com baixo consumo de energia para
esses equipamentos. As varidveis mais comuns de serem
controladas no processo de destilagdo sdo as que estdo
associadas ao balan¢o de massa do sistema, como pressdo da
coluna e niveis do vaso do topo e no fundo da coluna, que sio
as mais criticas pois se ndo puderem ser controladas de maneira
eficaz a coluna ndo se mantém em operacdo, e as relacionadas
ao balanco de energia da coluna, como a temperatura, que
garantem a qualidade dos produtos.

3. METODOLOGIA DE DESENVOLVIMENTO

Para efetuar o estudo do processo de uma coluna de
separacdo de hidrocarbonetos, utilizou-se o software ASPEN
PLUS® para a realizar as simulagdes com base nos modelos que
representem, da forma mais real possivel, o processo existente.
O modelo foi construido a partir da confirmacdo dos
componentes relevantes e suas composi¢des, determinagdo da
operacdo unitaria, do modelo termodinamico e dados estruturais
da coluna a ser estudada.

3.1. Operacao Unitaria

A coluna de destilagdo presente na etapa de
recuperacio no processo de producdo de PEAD € alimentada
continuamente por duas correntes. A corrente de alimentacdo
reciclo refere-se a uma corrente composta por gases leves, em
sua maioria isobutano e etileno, enquanto a corrente de
alimentacdo INRU possui em sua composi¢do gases leves e
pesados, predominantemente isobutano, n-butano, -etileno,
etano, hexeno e hexano, e ambas estdo em fase liquida. Para as
correntes que deixam a coluna tém-se a corrente de produto de
topo, que passa por um condensador, segue para o tanque
pulmdo e subdivide-se em isobutano em fase gasosa, isobutano
em fase liquida e refluxo. Com relacdo ao fundo tém-se a
corrente que alimenta o refervedor e a corrente de produto de
fundo, onde se caracterizam por apresentar em grande
quantidade hexeno, hexano e oligdmeros, e por fim a corrente
de retirada lateral refere-se ao hexeno recuperado em fase
gasosa, que ao deixar a coluna, passa em um condensador,
seguindo em fase liquida para um tanque de armazenamento.

Para efetuar a simulacio do processo descrito
escolheu-se o0 modelo radfrac no software ASPEN PLUS® por
se tratar de uma destilacdo multicomponente e por conter 0s
modelos discutidos anteriormente, sendo eles MESH e
transferéncia de massa.

3.2. Analise de Componentes

E necessdrio identificar os componentes relevantes que
participam do processo de destilacdo estudado nas correntes de
alimentacdo e saida da coluna de destilacdo a fim de caracterizar
quais sdo os hidrocarbonetos participantes. Opta-se por realizar
andlise cromatogréfica, as quais foram realizadas no laboratério
da Braskem S.A. pelos técnicos responsaveis, da corrente INRU
de alimenta¢do e do produto de fundo. Escolhe-se a corrente de
alimentacdo INRU por apresentar uma maior variabilidade de
hidrocarbonetos leves e pesados e para a corrente de produto de

fundo o motivo foi devido a uma hipétese em que poderia haver
reacdo no fundo da coluna. Para as correntes ndo analisadas,
espera-se uma composi¢@o real proxima aos valores indicado
pelo fabricante.

3.3. Modelo Termodinamico

Por se tratar de um caso real nio € possivel adotar como
condicdo que as composi¢cdes nos pratos estejam sempre em
equilibrio. Para isso é necessario analisar o comportamento
termodindmico dos componentes nas condicdes referentes a
cada prato.

Apds a andlise dos componentes participantes e
conhecimento da pressdo de operacdo da coluna, optou-se pela
equacdo de estado de PENG-ROBINSON (PENG-ROB), pois
seu uso ¢ indicado para hidrocarbonetos e para pressdes nio
muito elevadas (acima de 5 kgf/cm?), que ndo apresentam
desvios significativos da idealidade na fase liquida.
Consideram-se pressdes elevadas para casos de coluna de
destilacdo em industrias petroquimicas pressdes de operacdo de
até 50 kgf/cm?.

3.4. Dados da Coluna

A coluna em estudo tem as dimensdes de 950mm de
didmetro e 24400mm de altura, possui 40 bandejas
apresentando, no total, 42 estdgios, incluindo condensador e
refervedor. Os internos da coluna sdo de aco inox, as bandejas
possuem 45 BDH™ nutter float valve retangular, com flutuagdo
de 9,53 mm, do fabricante SULZER.

O sistema opera com uma pressao de 10 kgf/cm? e razdo
de refluxo de 0,36. As vazdes e temperaturas de operagdo sdo
apresentadas na Tabela 1. Esses valores médios sdo referentes a
aproximadamente 84 horas de operacdo em condi¢Oes
desejaveis de processo.

Tabela 1: Dados operacionais (temperatura e vazao)

V(kg/h) T(°C)
INRU (Alimentacao) 1887 30
Reciclo (Alimentac¢ao) 2000 62
Produto de Fundo 4 168

Produto de Topo (liquido) 1409 -
Produto de Topo (vapor) 120 -
Retirada lateral de Hexeno 12 71
Vazao de vapor no reboiler 1153 -

A alimentagdo da coluna de destilagdo se da entre as
bandejas 15 e 16, enquanto que a retirada de hexeno ¢ feita entre
as bandejas 29 e 30. O destilado € retirado no topo da coluna e
os demais produtos, que sdo indesejaveis, sao retirados no fundo
da coluna. Com relacdo a retirada de hexeno, t€m-se atualmente
uma vazao muito baixa, sua composi¢dao nio é predominante o
hexeno e perde-se isobutano na retirada lateral.

O vapor disponivel para troca de calor encontra-se a
uma temperatura de 213°C e pressio de 21 kgficm?. E
importante ressaltar que esses valores ndo podem ser alterados
devido a restri¢des na planta. Outra restricdo € a composicdo de
hexeno presente na corrente de topo da coluna, que ndo pode
ultrapassar o valor de SPPM em massa pois compromete as
operagdes unitarias seguintes.

4. RESULTADOS E DISCUSSAO

Para a simulacdo foi utilizado o bloco RadFrac, como
mostrado na Figura 1.
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ﬁ\; metodologia, realizou-se uma simulacdo, e os resultados
encontram-se na Tabela 2.
Ao se comparar esses valores com os valores reais é
5 possivel observar uma divergé€ncia na temperatura de fundo, que
{peso =" ¢ menor do que a real, pois se esperava um valor em torno de
180°C.
I_:‘, RECICLO . . .
4 o (e —> Havia a hip6tese de que poderia ocorrer reagcdo no fundo

da coluna de destilagdo devido a uma alta temperatura e
presencga de compostos altamente instaveis como, por exemplo,
o hexeno. Isso se confirma quando se avalia as composi¢des das
correntes de entrada e de fundo e observa-se componentes
presentes na saida que sdo ausentes na entrada.

-| FUNDO _f‘j\

Assim considerou-se uma reag¢do de ordem zero, por se
tratar de uma reagdo do tipo radicalar e além disso fixou-se a
retirada de produto de fundo em 20 kg/h, que equivale a retirada
na planta. Entdo obteve-se os resultados da Tabela 3.

Figura 1 - Fluxograma do ASPEN

Levando em conta todos os dados apresentados na

Tabela 2 - Resultados da simulacio 1 (nao considerando reaciao, razao de refluxo de 0,36).

Retirada

Produto de Lateral

Fundo

Alimentacao Produto de Topo

Reciclo INRU Destilado Hexeno

Vapor

Temperatura (°C) 38,2 38,6 108 64,1 64,1 70,7
Pressao (bar) 10,8 10,3 10,9 10,8 10,8 10,9
Vazao Massica Total (kg/h) 510,2 3650,7 43,7 410,2 3692 15
I-Butano 326,3 3571,1 9,2 404,1 3469,7 14,4
Hexeno 0,1 14,2 11,2 0 0 0

Tabela 3 - Resultado da simulacio 2 (considera-se a rea¢o, vazao da corrente hexeno fixa 11 kg/h, razio de refluxo 0,4 e
vazao de vapor de 7526,77kg/h).

Alimentacao Produto de Produto de Topo Retirada Lateral
Reciclo INRU Fundo Vapor Destilado Hexeno
Temperatura (°C) 38,2 38,6 188.,4 64 64 95,8
Pressao (bar) 10,8 10,3 11 10,8 10,8 11
Fracao Massica Vapor 1 0 0 1 0 1
Vazao Massica Total (kg/h) 577 4000 19 4092,3 454,7 11

Fracido Massica (ppm)

0,6 1 0 0,9 1 0,8
Hexeno 0 0 0,5 0 0 0,2

I-Butano

Tabela 4 - Resultado da simulacido 3 (Considera-se reacio, vazao de fundo fixa 20 kg/h, razao de refluxo 0,45 e vaziao de
/h).

vapor de 7850 k:

Alimentacao Produto de Produto de Topo Retirada Lateral
Reciclo INRU Fundo Vapor Destilado Hexeno
Temperatura (°C) 38,2 38,6 199,5 64 64 137,1
Pressao (bar) 10,8 10,3 11 10,8 10,8 11
Fracao Massica Vapor 1 0 0 1 0 1
Vazao Massica Total (kg/h) 577 4000 12 4095,9 455,1 14

Fracio Massica (ppm)

I-Butano 0,6 1 0 0,9 1 0,3
Hexeno 0 0 0,3 0 0 0,6

A partir dos resultados apresentados na Tabela 3 tém-se
uma temperatura de fundo de 188,4°C, onde ndo € possivel obter
a separacdo do hexeno. Além disso, t€m-se uma vazdo de 1,7
kg/h de hexeno na retirada lateral e o restante dele compde a
corrente de fundo.

Apos todos esses pontos avaliados percebe-se que ha a
necessidade de uma maior temperatura de fundo para que o

hexeno suba pela coluna até o estigio de retirada. Com isso é
necessario também o aumento do refluxo para que se obtenha
uma vazdo de liquido desejavel nos estdgios superiores da
coluna.

Buscou-se possiveis restricdes para que ndo ocorresse o
aquecimento necessdrio, como por exemplo: a capacidade da
valvula de controle de vazdo de vapor, o interno da valvula
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utilizada no processo. Porém todas estavam como o esperado,
restando apenas a vazdo de alimentacdo de vapor e a area de
troca térmica reduzida do refervedor.

Antes de sugerir o projeto de um novo trocador, buscou-
se valores satisfatdrios para as temperaturas de fundo, do estagio
24 e do estagio 31, respeitando as limitacdes da coluna. Entdo
obteve-se os resultados apresentados na Tabela 4.

Os resultados da Tabela 4 podem ser considerados
satisfatdrios, visto que a temperatura de fundo foi de 199°C
fazendo com que a fracdo méssica de hexeno ficasse proxima a
1,0 no estdgio 31, como desejado. Além disso, a retirada lateral
possui uma propor¢do de 2:1 (hexeno isobutano) e a composicao
de hexeno na corrente de topo € inferior a 5 PPM.

Para mostrar a melhora das condigdes, plotou-se um
grafico comparativo para o perfil de temperatura, Figura 2, e de
composicdo, Figura 3.

Na Figura 3 percebe-se que houve um deslocamento da
curva causado pelo aumento de temperatura. Na simulacio 2 a
composicdo de hexeno no estigio 31 é de aproximadamente
0,45. J4 na simulacdo 3 é de 0,84, evidenciando a melhora de
uma simula¢do para a outra.

Com o intuito de atender essa nova condicdo de
operacdo, propde-se o projeto de um novo refervedor, utilizando
a vazdo de alimentacio total da coluna de 4000 até 4500 kg/h,
uma vez que esse valor ndo aumenta na unidade em estudo e nao
se tem uma previsdo para que se aumente essa demanda.

200 —e—Simulagio 2 —e—Simulagio 3
180
(5160
<
5140
:
£120
&
100
80
-."A >
60
1 3 5 7 9 1113 15 17 19 21 23 25 27 29 31 33 35 37 39 41

n° de estagios
Figura 2 — Comparativo do Perfil de temperatura

Observando a Figura 2 € possivel perceber que no estagio
31 houve um aumento de temperatura de 96 para 137°C, o que
possibilitou melhor retirada de hexeno.

Isobutano Simulagdo 2 »— Hexeno Simulagio 2

0.7 —&—Isobutano Simulagdo 3 —e— Hexeno Simulag3o 3

z 3
39 4

19 21 23 25 27 29 31 33 35 37

N* do Estagio

1 3 5 7 9 11 131517

Figura 3 — Comparativo do perfil de composicao

O novo refervedor possui uma area de troca térmica de
62,2 m?, vazio de vapor de 1058 kg/h a 213°C e a pressdo de 21

kgf/cm? e considerando 0,1 de vaporizacdo do lado tubo. Para
verificar se o projeto do refervedor esta correto € avaliado a taxa
de transferéncia de calor de servico e sujo, e os valores sdo,
respectivamente, 590 kcal/(h.m2.°C) e 734,8 kcal/(h.m2.°C). O
valor da taxa de calor para servigo deve ser inferior ao sujo, logo,
os resultados obtidos foram satisfatérios para a nova condicio
de operag@o.

Um ponto a ser analisado na coluna é o controle
existente, e para isso necessita-se estudar os possiveis distirbios
presentes na coluna. Apés andlises percebeu-se que o principal
distirbio ocorre na vazdo da corrente INRU, que possui maior
varia¢do. A Figura 4 mostra o fluxograma do controle existente
na planta atualmente.

C_Pressao

il e
O

b4 DESTILAD
C_Temp24
.......... > iy
o RECICLO
THEXEND |
HEXENO >
C_NivelFundo
er O
o

Figura 4 — Fluxograma do controle real

Através de analises realizadas com o software Aspen
Plus Dynamics foi possivel analisar os controles existentes na
coluna, com base em distirbios realizados na alimentacdo da
corrente INRU. Os graficos que demonstram as respostas para
as composicdes de isobutano e hexeno na retirada lateral e as
temperaturas do topo, fundo, estdgio 24 e 31 podem ser
observados abaixo, nas Figuras 5 e 6.

Analisando os graficos é possivel concluir que os
controles existentes no processo nao sao adequados uma vez que
se tem no estidgio 31 uma composi¢do muito maior de isobutano
do que hexeno. Por isso houve a necessidade da proposta de um
novo controle. Ao analisar a estratégia de controle percebe-se
que temos uma junc¢do do balan¢o méssico e enérgico no fundo
da coluna, isso apresenta um problema de demora na resposta
frente a distirbios na corrente INRU.

1 e 5000
0.9 ——d
08 4500
0.7 =
206 1000 2
b 2
z 05 z
204 3500 .
03 =
02 Hexeno Isobutano Distiarbio INRU 3000
0.1
0 2500
0 10 20 30 40 50 60 70
Tempo (h)

Figura 5 — Resposta da composicao da retirada lateral para
o controle real com o calor do refervedor disponivel
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Figura 6 — Resposta da temperatura para o controle real
com o calor do refervedor disponivel

A proposta foi separar o controle de balanco méassico do
balango energético. Entdo, primeiramente colocou-se um
controlador que mantém o nivel de fundo manipulando a vazao
de produto de fundo, pois dessa maneira torna-se mais facil o
controle de frente a distirbio na vazdo ja que se tem uma
resposta mais rdpida pelo balanco de massa do que pelo
energético.

Além disso, colocou-se um controle que mantém a
temperatura no fundo, manipulando a carga térmica do
refervedor, para que seja mantida uma temperatura ideal de
fundo, mantendo os outros controles ja existentes. Por fim,
trocou-se o controle de retirada lateral do estagio 24 para o
estagio 31 com a finalidade de aproximar o controle do set point
de temperatura do hexeno, para que se aumente a retirada desse
componente. Nas Figuras 7 e 8 é possivel observar o
comportamento das composicdes de hexeno e isobutano na
retirada lateral e das temperaturas de topo, fundo e estagio 31
com 0 novo controle proposto e com o refervedor em paralelo
com o existente, também proposto para melhorar a eficiéncia da
coluna.

Analisando as Figuras 7 e 8, percebe-se que a
composicdo de hexeno € maior que a de isobutano na retirada
lateral, mostrando que essa seria a melhor condi¢cdo de operacao
para a coluna. Ou seja, o ideal seria trocar o refervedor e também

Tabela 5 - Comparacio real versus proposta

o controle, obtendo-se dessa forma melhor separacdo entre o
hexeno e o isobutano.
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Figura 7 — Resposta da composicao da retirada lateral para
0 novo controle proposto com o novo refervedor projetado
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Figura 8 — Resposta da temperatura para o novo controle
proposto com o novo refervedor projetado

Através de todo o estudo realizado, fez-se a analise
econdmica, em estado estaciondrio, com base somente no preco
médio de compra de isobutano e hexeno em 2017,
respectivamente 5,15 R$/kg e 4,45R$/kg. A comparagéo do real
e do proposto se encontra na Tabela 5.

Antes Proposto

Retirada Lateral Destilado Retirada Lateral Destilado

Vazdo (kg/h) 8,45 447,75 4,82 448,1

Isobutano  Fracdo Massica 0,77 0,94 0,34 0,98
ppm 7,68%x10°% 9,38x10°% 3,45%x10°% 9,85x10%
Vazio (kg/h) 1,7 5,41x10% 8,61 1,90x10°%
Hexeno Fracdo Missica 0,15 2,02x1077 0,61 4,18%10%7
ppm 1,54x1008 2,02x10°14 6,15x10% 4,18x10°14

A partir da diferenca na composicdo da corrente de
retirada lateral, t€m-se a diminui¢do da corrente de isobutano e
o aumento de hexeno, sendo os dois considerados ganhos para a
inddstria, uma vez que passa a ter a melhor separagdo dos
mesmos. Com isso, calculou-se o ganho econdémico com base
nessa diferenca de vazdo para cada componente, que se encontra
na Tabela 6.

Esse ganho estimado ndo inclui o investimento
necessario, mas se tem como base que o projeto do novo
refervedor seria em torno de 120 mil reais, sem contar gastos
com a instrumenta¢@o necessdria para o novo controle, mao-de-
obra e tempo de parada da unidade industrial que resulta em
perdas também. Dessa forma, estima-se que somente apds um
ano do investimento que se tenha retorno do mesmo
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Tabela 6 — Ganho economico do projeto proposto

Impacto Vazao i Ganho i
(kg/h) Por dia Meés de 30 dias Més de 31 dias Em 1 Ano
Reducio de isobutano na retirada lateral 3,62 R$ 448 R$ 13.438 R$ 13.886 R$ 163.499
Aumento de hexeno na retirada lateral 6,91 R$ 738 R$ 22.139 R$ 22.877 R$ 269.359

5. CONCLUSAO

A partir das hip6teses levantadas no inicio do projeto e
também da coleta de dados do processo (vazdo, temperatura e
composicdo), estruturais, de controle e o conhecimento das
limitagdes existentes no processo foi possivel obter um modelo
no software ASPEN PLUS® para realizar as simulagdes, o qual

vale ressaltar que o mesmo € representativo, uma vez que
apresenta como resposta os problemas vistos no processo.

Por meio dos resultados das simulagdes obtidas conclui-
se que hd deficiéncia no calor fornecido pelo refervedor, em
outras palavras, a carga térmica atual oferecida pelo mesmo é
insuficiente. Dessa maneira, t€m-se uma separacdo de hexeno-
isobutano ineficiente, onde a corrente de retirada lateral é
composta predominantemente por isobutano, evidenciando uma
perda no processo de separagdo, onde o ideal seria a retirada de
isobutano exclusivamente pela corrente de topo. Ao analisar o
perfil de temperatura e de composicdo foi possivel evidenciar o
problema na separacdo e a falta de aquecimento para que se
tenha uma quantidade desejavel de hexeno na retirada lateral. A
determina¢do do ponto 6timo de operacdo da coluna se da pela
razdo de refluxo de 0,45, vazdo de alimentag¢dao de 4500 kg/h,
retirada de fundo em torno de 19 kg/h e retirada lateral de 14
kg/h. Esses valores de vazao podem sofrer variacdes sem alterar
a ordem de grandeza, ndo comprometendo a operabilidade e
nem a retirada de hexeno.

Para ter a condi¢@o de operacio acima foi observado que
o refervedor existente ndo supre a necessidade, pois verificou-
se que o mesmo apresenta uma darea de troca térmica
subdimensionada. A partir disso € possivel ter duas propostas, a
primeira op¢do seria colocar um novo refervedor em paralelo
idéntico ao existente, passando a ter uma area de troca térmica
de 41,6 m? e troca térmica no valor de 479355 kcal/h, com vazio
de vapor de 1600 kg/h, e tém-se a op¢ao de projeto de um novo
refervedor, passando a ter uma area de troca térmica de 62,2
kg/h e 479052 kcal/h, com 1058 kg/h de vazdo, onde considera-
se 20% de vaporizacdo no lado do tubo.

Ainda com a intencdo de amenizar a perda de isobutano
na retirada lateral e aumentar a de hexeno verificou-se o controle
existente na coluna e conclui-se que este ndo atende a
necessidade do processo. Por conta disso propds-se que o
controle de nivel no fundo serd controlado através da vazao de
produto de fundo e a temperatura de fundo controlada pela carga
térmica do refervedor. Essa foi a forma para se obter uma boa
resposta do processo frente a distirbios, vazdes maiores ou
inferiores a de costume, ocasionados na vazio de alimentacao.
Para minimizar a perda de isobutano na retirada lateral t€ém-se
como proposta alterar o controle da retirada lateral do estagio 24
para o estagio 31, alterando o valor do set point para 97°C,

garantindo que quando o estagio atinja essa temperatura, tenha-
se em sua composi¢do predominantemente hexeno.

Com a nova proposta de controle e do projeto do
refervedor é observada uma melhora expressiva na eficiéncia de
separacdo da coluna, pois ocorre a correta separacdo dos
hidrocarbonetos e também uma resposta mais rapida do
controle, garantindo que a coluna opere melhor frente a
distirbios na vazio de alimentacdo. Conclui-se que a coluna de
separacdo de hidrocarbonetos opera com razdo de refluxo de
0,45 a uma temperatura de fundo de 199°C, pois se tem uma boa
separacdo de isobutano-hexeno e enquadra-se na restricdo da
planta quanto a utilidade que alimenta o refervedor. Para
garantir essa temperatura é necessario um novo refervedor e
ainda assim uma nova estratégia de controle para que se garanta
uma resposta mais rapida do controle e a ndo retirada de
isobutano na retirada lateral.

Tendo como resultado a redu¢dao em 50% da perda de
isobutano e o ganho de 50% na retirada de hexeno na corrente
de retirada do estagio 31, refletindo em ganho com insumos na
unidade industrial, tém-se ganho previsto, somente com base no
preco dos insumos, no valor de 432 mil reais no ano, sendo esse
ganho calculado em estado estaciondrio, uma vez que
independente da nova proposta de controle, a mesma deve
garantir o ponto de operacdo determinado como ideal.
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