LEONARDO MENDONCA POMPEI

ESTUDO DE SISTEMA DE ABSORCAO DE 1,3-BUTADIENO EM
NMP

Sao Paulo
2016



LEONARDO MENDONCA POMPEI

ESTUDO DE SISTEMA DE ABSORCAO DE 1,3-BUTADIENO EM NMP

Dissertacdo apresentada a Escola
Politécnica da Universidade de S&o
Paulo para obtencdo do titulo de
Mestre em Ciéncias

Area de concentragao:
Engenharia Quimica

Orientador:
Prof. Dr. José Luis de Paiva

Sao Paulo
2016



Este exemplar foi revisado e corrigido em relagéo a versao original, sob
responsabilidade Unica do autor e com a anuéncia de seu orientador.

Séao Paulo, de de

Assinatura do autor:

Assinatura do orientador:

Catalogacao-na-publicacéo

Pompei, Leonardo B

ESTUDO DE SISTEMA DE ABSORCAO DE 1,3-BUTADIENO EM NMP /
L. Pompei -- verséo corr. -- S&o Paulo, 2016.

66 p.

Dissertacdo (Mestrado) - Escola Politécnica da Universidade de S&o
Paulo. Departamento de Engenharia Quimica.

1.Butadieno 2.NMP 3.Absorc¢éo 4.Modelagem e Simulagdo |.Universidade
de S&o Paulo. Escola Politécnica. Departamento de Engenharia Quimica Il.t.




AGRADECIMENTOS

Agradeco toda a dedicacgdo e paciéncia do meu orientador Professor Dr. José
Luis de Paiva ao longo da execucéao deste trabalho.

Ao Departamento de Engenharia Quimica da Escola Politécnica da
Universidade de Sao Paulo pela oportunidade de participar de seu programa de
pds-graduacao.

Ao Eng. Alfredo Saad Jr. pelo incentivo e viabilizacdo do inicio desta etapa e ao
Eng. Danniel Luiz Panza pelas discussdes para a sua conclusao.

Aos colegas de trabalho, por todas as orientacdes ao longo do periodo.

Aos meus familiares, por todo apoio ao longo de todas as etapas desta
dissertacdo. Em especial a minha companheira de todas as horas, Mayra, que
me fez permanecer confiante para conclusdo deste trabalho através de seus
infinitos incentivos.



RESUMO

O proposito deste trabalho foi o desenvolvimento de um procedimento
simulador de processo reproduzindo a etapa de destilacdo extrativa de uma
unidade de extracdo de butadieno a partir de uma corrente de hidrocarbonetos
na faixa de quatro atomos de carbono, através da adicdo do solvente n-metil-2-
pirrolidona (NMP). Os resultados obtidos foram comparados e validados com
dados de processo obtidos por uma unidade industrial de extracdo de

butadieno.

O aprofundamento nos conceitos do processo de separacdo através de uma
ferramenta em simulador de processo capaz de predizer condicOes de
operacdo permitiu avaliacbes de aumento de capacidade. A capacidade dos
elementos internos dos equipamentos envolvidos na separacdo pode ser
avaliada e a identificagcdo do ponto inicial de engargalamento da unidade foi

possivel.

O procedimento proposto também permite reduzir incertezas para identificacéo
de novos pontos de engargalamento a partir de uma nova configuragdo dos
elementos internos identificados como ineficientes com a elevagéo de carga

processada.

Palavras-chave: Butadieno. NMP. Absor¢cédo. Modelagem e Simulacéo



ABSTRACT

The purpose of this study was the development of a model using a commercial
process simulator software in order to reproduce the extractive distillation step
of a butadiene extraction unit from a hydrocarbon stream by the addition of the
solvent n- methyl-2-pyrrolidone (NMP). The results obtained from the
simulations were compared with process data from an operational butadiene

extraction unit.

The knowledge of the separation process due the model should predict
operating conditions allowing revamps on the actual asset. The internals
capacity for the equipment involved in the separation could be evaluated and

units bottlenecks points should be identified.

Key words: Butadiene. NMP. Absorption. Process Modeling and Simulation
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1 Introducéo

O 1,3-butadieno € um produto utilizado como matéria-prima em indmeros
processos de producao da cadeia petroquimica de segunda geracao. A maior
parte da producdo € direcionada para sintese de polimeros ou de outras
moléculas que serdo utilizadas na fabricacdo de compostos poliméricos e
plasticos de engenharia tornando a sua recuperacao de outros hidrocarbonetos

uma importante operacdao no ambito quimico e petroquimico.

O copolimero butadieno-estireno (SBR), utilizado em compostos de borracha,
por exemplo, tem grande aplicacdo na industria automobilistica na fabricacao
de autopecas e na fabricacdo de pneus. Também é utilizado na industria de
adesivos e selantes para construcdo civil, revestimentos de cabos elétricos e
artigos emborrachados, como solas de sapato. O polibutadieno (PB) também
incorpora a gama de produtos onde o butadieno esta inserido tendo aplicacdes
similares ao SBR na industria automobilistica e como produto intermediario na

producao resinas ABS (acrilonitrila-butadieno-estireno).

Comumente gerada como coproduto no craqueamento de hidrocarbonetos
parafinicos, a corrente denominada corte C4, rica em butadieno, é constituida
de uma série de hidrocarbonetos com quatro atomos de carbono em sua
composicdo. A separacao/purificacdo deste coproduto pode ser realizada por
meio de uma destilagdo extrativa, visto que somente uma destilacio
convencional se mostraria ineficaz e inviavel devido a proximidade dos pontos
de ebulicdo dos componentes da mistura. Realizando-se uma primeira etapa
de separacdo com o0 auxilio de um solvente, é possivel entdo proceder com
uma destilacdo convencional para finalizar o processo e garantir a pureza

requerida.

O propdsito deste trabalho foi o desenvolvimento e a implementagdo de um
procedimento em um simulador de processos de forma a reproduzir a etapa
denominada destilacdo extrativa de uma unidade de extracdo de butadieno, a
partir de uma corrente de hidrocarbonetos na faixa de quatro atomos de
carbono por meio da adigdo do solvente n-metil-2-pirrolidona. A motivagéo para

este desenvolvimento se deve em grande parte pela falta do conhecimento



aprofundado do processo de separacdo para processos heterogéneos e
multicomponentes (destilacdo extrativa). Os resultados obtidos com o modelo
foram comparados e validados com dados de processo obtidos por uma

unidade de producao industrial.

Uma melhor compreensdo do processo de separacdo a partir do
desenvolvimento e implementacdo de uma ferramenta capaz de predizer
condicdes de operagao permitiria avaliagdes de aumento de capacidade e
flexibilizacdo do ativo. O estudo também permitiria reduzir incertezas quanto ao
dimensionamento e eficiéncia de novos equipamentos bem como

desengargalamento (“debottlenecking”) da unidade.

A estratégia para a realizacdo do estudo baseou-se primeiramente na
configuracdo do sistema em um simulador comercial. Dentre as diversas
etapas que devem ser especificadas no simulador de processos, a
determinagao dos modelos termodinamicos a serem utilizados para estabelecer
as relacbes de equilibrio de fases se mostrou uma das etapas mais
desafiadoras e determinantes para o cumprimento do objetivo. A auséncia de
dados experimentais das condi¢cdes de equilibrio envolvendo os componentes
existentes no sistema tornou inviavel a utilizacdo de métodos de regressao
matematica para determinagcdo dos parametros binarios presentes nas
equacdes que compdem o modelo UNIQUAC, sendo necessaria a utilizacéo de
métodos preditivos para determinacdo dos coeficientes de atividade dos

componentes da fase liquida.

Efetuaram-se algumas simplificacbes buscando diminuir o numero de
componentes presentes na simulagdo, possibilitando-se, assim, o0
estabelecimento de um modelo da etapa de destilagdo extrativa com alto grau

de assertividade, quando comparado com a unidade operacional.

A partir deste modelo, foi possivel realizar a simulacédo de diversas condi¢cdes
operacionais e em um segundo momento, estabelecer os limites dos
equipamentos em operacdo com relacdo a capacidade de separacao.
Avaliacbes da quantidade de solvente utilizada frente a carga processada
foram realizadas buscando a determinacdo de uma razdo minima que

garantisse a separacao desejada. Em seguida, cenarios demandando maior

2



capacidade de processamento foram testados buscando identificar os pontos
limitantes do sistema considerando-se as condi¢cdes hidrodinamicas dos

internos dos equipamentos.

Com intuito de ampliar a capacidade de processamento, foram propostas
modificacdes nos equipamentos de modo a se determinar novos patamares de
operacdo. Garantindo-se a separagao requerida para atender a especificacéo
das correntes de produto e coproduto bem como a manutencdo dos valores
aceitaveis de capacidade de separacdo do sistema e determinando-se 0s

valores dos insumos energéticos.

Os objetivos desta dissertacdo estdo descritos no capitulo 2. Uma breve
revisdo bibliografica é apresentada no capitulo 3, discutindo-se os principais
estudos de processos de separacao de 1,3-butadieno por destilacdo extrativa e
a modelagem termodinamica dos sistemas liquido-vapor do processo. No
capitulo 4 sédo apresentadas as etapas e a implementacdo dos modelos em
simulador de processo, o sistema industrial considerado, as principais variaveis
de processo medidas e os diferentes cenarios para simulacdo. Apresentam-se,
no capitulo 5, os resultados da validacdo do processo e dos cenarios
estudados. Finalmente, as discussdes e conclusdes sobre os resultados estao

listadas no capitulo 6.



2 Objetivo

O presente trabalho teve como objetivo principal a elaboracdo e implementagéo
de um modelo para uma unidade de destilacdo extrativa de butadieno, com o

auxilio de um simulador comercial de processos.

Com esse intuito, o estudo foi desenvolvido nas seguintes etapas:

a. Desenvolvimento de um procedimento em simulador de processos.
b. Validacéo a partir de dados industriais de uma unidade de producéao.

c. Avaliacdo de diferentes cenérios de operagéo, inclusive com aumento de
capacidade de processamento de matéria-prima.

d. A partir das simulagdes foi possivel a realizacdo de uma analise critica
sobre os ativos instalados e as limitagcbes existentes na unidade de
producao.



3 Reviséo Bibliogréfica

A revisao bibliografica deste trabalho foi elaborada de maneira dar incialmente
um panorama dos métodos para obtencdo do 1,3-butadieno. Diferentes
processos quimicos que geram efluente rico no componente em questao foram
brevemente relatados e em seguida, os métodos e processos mais usuais para

realizar a sua purificagéo foram elencados.

Em seguida foram descritos os trabalhos de autores que realizaram
procedimentos similares ao proposto nesta dissertacdo. Uma andlise critica de
seus objetivos e resultados foi realizada tornando evidente algumas

adaptacdes para a obtencdo de modelos representativos.

Por fim, apresenta-se uma breve citacdo dos conceitos de equilibrio liquido-
vapor para sistemas binérios e também para sistemas multicomponentes.
Nestes conceitos estdo grande parte da base dos célculos de equilibrio
realizados pelo simulador de processo comercial. Uma rapida explicacdo do
método de contribuicdo de grupos para a predicdo dos parametros binarios dos

modelos termodinamicos também esta inserida neste capitulo.



3.1 Estado da arte da producéo de 1,3-butadieno

A producao comercial de 1,3-butadieno usualmente pode ser realizada por de
trés diferentes processos: craqueamento de hidrocarbonetos parafinicos,
desidrogenacédo catalitica do n-butano e n-buteno e desidrogenacao oxidativa

do n-buteno.

O craqueamento de hidrocarbonetos parafinicos € o processo de producéo
predominante, sendo o 1,3-butadieno um coproduto da producédo de etileno.
Neste processo, a matéria-prima (etano, nafta, etc.) é alimentada em fornos de
pirélise juntamente com vapor d’agua e exposta a altas temperaturas. Em
funcdo das elevadas temperatura, as moléculas se quebram levando a
producdo de hidrogénio, etileno, propileno, butadieno, entre outros
hidrocarbonetos. Esta mistura €, entdo, resfriada e seus componentes
devidamente separados através de processos de destilagcdo, compressao,
secagem entre outros. Obtém-se, assim, a denominada corrente C4, rica em
1,3-butadieno.

A desidrogenacdo catalitica de n-butano consiste em um processo de
essencialmente duas etapas: inicialmente ocorre a desidrogenagdo do n-
butano a n-buteno e em seguida a butadieno. Neste processo a matéria-prima
€ desidrogenada em um leito catalitico e na sequencia o produto da reacéo é
resfriado antes de ser enviado a uma etapa de absorcdo para geracdo da
corrente C4 rica em 1,3-butadieno.

Na desidrogenacao oxidativa de n-buteno, uma mistura de n-buteno, ar e vapor
€ direcionada a um leito catalitico e em seguida o efluente da reacdo é

resfriado e separado gerando, também, uma corrente rica em 1,3-butadieno.

A obtencéo do 1,3-butadieno em elevado grau de pureza € realizada através de
processos envolvendo destilacdo extrativa visto que os pontos de ebulicdo dos
componentes presentes na corrente C4 sdo muito proximos, inviabilizando
processos envolvendo destilacdo simples. Dentre os métodos conhecidos
podemos destacar: Purificacdo de 1,3-butadieno através da hidrogenacdo de

compostos acetilénicos juntamente com destilacdo extrativa, utilizando como



solvente solucdo aquosa de MOPN/Furfural; Extracdo com solvente
dimetilformamida (DMF); Extracdo com acetonitrila (ACN); Destilacao extrativa

e convencional com solug¢do aquosa de n-metil-2-pirrolidona.

No processo envolvendo hidrogenacdo e destilacdo extrativa com
MOPN/Furfural a corrente C4 rica em 1,3-butadieno € inicialmente hidrogenada
seletivamente, buscando eliminar compostos acetilénicos. Em seguida, a
destilacdo extrativa € executada buscando realizar a separacdo de
componentes como n-butano, i-buteno do 1,3-butadieno devido a diferenca de
solubilidade entre os hidrocarbonetos frente ao solvente MOPN/Furfural. Apés
a desgaseificacdo do solvente, a purificacdo do 1,3-butadieno é realizada no
final do processo através de uma destilacdo convencional por se tratar de

componentes com pontos de ebulicao diferentes.

A extracdo com solvente dimetilformamida (DMF), licenciada pela empresa
Nippon Zeon, consiste essencialmente em quatro etapas: duas etapas de
destilacdo extrativa, uma etapa de destilacdo convencional e uma etapa de
purificacdo do solvente. Nas duas etapas de destilacdo extrativa, o 1,3-
butadieno é separado dos demais componentes devido a afinidade com o
solvente DMF. Componentes como n-butano e vinilacetileno s&o removidos e o
produto desta destilacdo extrativa é enviado para destilagdo convencional para
gue o 1,3-butadieno seja purificado. O solvente passa, também por uma etapa

de purificacéo para ser reutilizado no processo.

O processo de extracdo com acetonitrila (ACN), as etapas se assemelham ao
acima descrito, porém o solvente utilizado € a acetonitrila. Uma corrente rica
em butanos e butenos é gerada como coproduto e o 1,3-butadieno é produzido

apos um fracionamento convencional.

Por fim, o processo desenvolvido pela BASF, que consiste na utilizacdo de uma

solucdo aquosa de n-metil-2-pirrolidona (NMP) como solvente.

O processo BASF para a separacdo em questdo, esquematizado na Figura 3.1,
consiste na combinacdo de destilacdo extrativa e destilacdo convencional,
baseando-se nas seguintes caracteristicas dos componentes tipicamente

presentes na corrente C4:



a. 1,2-butadieno, propino e alguns hidrocarbonetos Cs+ tém pontos de
ebulicdo bem diferentes do 1,3-butadieno e podem ser separados por
destilagcao convencional.

b. Butenos, butanos e Cj-acetilénicos tém pontos de ebulicdo muito
proximos ao do 1,3-butadieno, logo, ndo podem ser separados por
destilacado convencional. Porém, devido as suas estruturas moleculares,
apresentam solubilidade em relacdo ao NMP bem diferentes da

solubilidade do 1,3-butadieno.

A solucdo den-Metil-2-Pirrolidona (NMP) contendo aproximadamente 8 % de
agua em base massica é empregada inicialmente para absorver
preferencialmente os hidrocarbonetos mais insaturados deixando como
coproduto um rafinado, contendo componentes como o n-butano, i-butano, 1-
Buteno, i-buteno e o Propano, também denominado coproduto. Em uma
segunda fase de absorcédo, o NMP retira da mistura os compostos acetilenos
com os quais tem mais afinidade do que o 1,3-butadieno. A mistura de 1,3-
butadieno com Propino, 1,2-butadieno e alguns componentes pesados na faixa

do Cs é enviada para um sistema de destilacdo convencional.

Rafinado Propino
T [
Carga C4 Destilagdo Destilacao
. L » 1,3-butadienc
Extrativa Convendonal
&
L
NMP+HZ0 { 1 2-butadieno
CS+

Desgaseificagao

do Solvente ——— Acetilenos

Figura 3.1 Diagrama de Blocos — Unidade de Extragdo de 1,3-butadieno



3.2 Modelagem e Simulacéo de Sistemas de Separacao de 1,3-butadieno
por Destilacédo Extrativa

Das publicacdes em literatura aberta que apresentam estudos de processos de
separacao e purificacao de 1,3-butadieno foi possivel identificar muitos estudos
realizados para processos utilizando tecnologias diferentes da existente na
unidade avaliada neste trabalho.

Zhigang (ZHIGANG, et al., 2002) em seu estudo do processo de separacao de
componentes C4 através de destilacdo extrativa, abordou processos que
envolvem tanto o DMF (dimetilformamida) quanto ACN (acetonitrila) como
solvente. Seu trabalho teve como etapas a determinacao e criacdo de modelos
gue representassem 0s processos de destilacdo extrativa com o0s solventes
citados e posterior sugestdo de melhorias através da analise critica dos
resultados dos modelos gerados.

Abordando inicialmente a destilacdo extrativa utilizando ACN como solvente, o
autor cita que o modelo de equilibrio liquido-vapor escolhido para determinar a
interacdo com os solventes foi a equacado de Wilson. Segundo o autor, esta
equacdo é adequada para sistemas contendo diversos componentes, pois a
deducdo para sistemas multicomponentes é possivel através da interacdo dos
sistemas binarios dos compostos envolvidos. Os coeficientes de atividade para
0s sistemas binarios foram determinados com o auxilio da equacdo de
Margules modificado e os parametros de interagdo contidos na equacdo de
Wilson foram obtidos através de correlacfes a partir destes coeficientes de
atividade. O autor também assume a mistura de hidrocarbonetos C4 na fase
gasosa como sendo uma mistura ideal devido a similaridade de suas
moléculas, peso molecular e polaridade. Variacdes pequenas de temperatura

também néo afetam os parametros do modelo termodinamico, segundo o autor.

Uma comparacdo dos resultados obtidos através da simulacdo com os dados
obtidos em uma unidade em operacdo foi realizada e as diferencas,
principalmente nas composicdes das correntes, sao atribuidas ao erro no
método de analise (cromatografia gasosa). O propdsito do trabalho foi elencar

melhorias no processo de extragdo, o autor identifica através do modelo



simulado que o principal gargalo do processo € um elevado fluxo interno em
um dos equipamentos e propde melhorias que eliminam o cenario e permitem

elevacdo na capacidade de processamento inclusive.

Para a tecnologia que utiliza dimetilformamida (DMF), Zhigang (ZHIGANG, et
al.,, 2002) realiza a mesma abordagem para configuracdo do modelo
termodinamico a ser utilizado no simulador comercial. Em seguida, sua
proposta de melhoria do processo se concentra na substituicdo dos pratos de
uma das colunas que integra o processo, por internos que apresentem melhor

eficiéncia na separacédo. A concluséo € positiva para ambos 0S processos.

No trabalho publicado por Yang (YANG, et al., 2009), o objetivo foi apenas
realizar a simulacédo de uma unidade de extracdo que utiliza como solvente a
dimetilformamida (DMF). Parametros de processo como razGes de solvente,
razdes de refluxo e cargas térmicas em determinados equipamentos foram
analisados e os dados comparados com os dados de uma unidade em

operacao.

O modelo termodindmico utilizado foi o NRTL-RK e blocos de calculo de
separacao multi-estagio rigorosos foram utilizados para reproduzir as colunas
de destilacdo. O autor considera que o modelo NRTL-RK é adequado para
sistemas contendo hidrocarbonetos e agua e os parametros binarios utilizados
foram obtidos através da biblioteca do software de simulagcdo, com excec¢éo de
alguns componentes que foram inseridos pelo autor sem maiores detalhes da

sua obtencéo.

Comparacdes entre os resultados do modelo com os dados de processo real
foram realizadas e o autor conclui que a razdo de solvente é o parametro que
mais influéncia o processo e que o ajuste, de acordo com as respostas do
modelo, pode levar a unidade economizar valores significativos no ambito

energeético.

Dentre os autores que abordaram a separacdo através da utilizacdo do
solvente n-metil-2-pirrolidona, Jalali (JALALI, et al., 2006) realizou um estudo
de simulacéo e otimizacdo de um processo de separacao de 1,3-butadieno de

uma corrente similar a proposta neste trabalho. O processo de extracao de 1,3-
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butadieno foi simulado em estado estacionario e uma metodologia de
otimizacdo foi aplicada buscando a melhor condicdo de operacdo para o

sistema.

Os resultados da simulacdo demonstraram grande aderéncia aos dados de
planta. Ainda, de acordo com o autor, a equacao NRTL é satisfatéria para
predizer os dados experimentais e que os parametros binarios utilizados na
equacao foram devidamente ajustados buscando elevar a aderéncia do
modelo. Infelizmente os autores ndo aprofundaram o nivel de detalhes para
comprovar a efichcia do modelo NRTL na comparacdo com os dados
experimentais ndo sendo, portanto, possivel realizar uma analise critica das

conclusdes relatadas.

Jalali (JALALLI, et al., 2006) procurou elevar a concentracdo de 1,3-butadieno
na corrente de topo de uma torre especifica do processo (2° torre de absorcao).
Duas abordagens diferentes foram realizadas utilizando o algoritmo préprio. O
autor ndo chega a conclusbes especificas para o proposito principal, mas
consegue identificar algumas correlaces como, por exemplo, a temperatura e

vazao do solvente em relacdo a vazao de carga processada.

O artigo publicado por Kim (KIM, et al., 2012) apresenta certa similaridade ao
tema proposto nesse documento. O autor realizou a comparacdo da
modelagem de um processo de destilacdo extrativa de 1,3-butadieno utilizando
0 solvente n-metil-2-pirrolidona desenvolvido em simulador comercial, com os
dados reais de uma unidade industrial com tecnologia similar a utilizada neste
trabalho. Eles utilizaram a equacao de estado de Redlich-Kwong e o modelo de
coeficiente de atividade NRTL para calcular as propriedades termodinamicas
envolvidas no processo de destilagdo extrativa. De acordo com o autor, foi
necessaria a utilizacdo do meétodo UNIFAC para a determinagdo dos
parametros binarios utilizados no modelo NRTL visto que o software nédo
dispunha de todos os dados em seu acervo. A escolha desta abordagem
termodindmica (equacdo de estado para determinacdo do coeficiente de
fugacidade da fase vapor e modelo de coeficiente de atividade para a fase
liguida) foi feita devido as caracteristicas do solvente e dos componentes

presentes.
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O principal objetivo do estudo de Kim (KIM, et al.,, 2012) era determinar
condicOes de operacédo otimizadas (vazao de solvente; razbes de refluxo;) para
promover a separacdo do 1,3-butadieno da mistura de hidrocarbonetos C,.
Apesar do sucesso relatado no artigo, apdés uma analise mais critica dos
resultados foi possivel elencar algumas incoeréncias, como por exemplo, a
eliminacdo de alguns componentes acetilénicos em etapas diferentes as
encontradas no processo real e o alto indice de recuperacéo de 1,3-butadieno

em relagdo a quantidade contida na corrente de alimentacéo.

Os autores nao aprofundaram a discusséao sobre a aderéncia e fidelidade das
equacdes termodinamicas utilizadas. Apesar das conclusfes positivas quanto a
assertividade do modelo desenvolvido, as diferencas encontradas entre os
dados gerados e dados reais e incoeréncias sobre a recuperacdo reportada

levantam questionamentos sobre os resultados obtidos.

3.3 Conceitos de Equilibrio Liquido-Vapor

3.3.1 Mistura Binaria

Considere uma mistura liquida, com temperatura e pressdo conhecidas, em
equilibrio com uma mistura vaporizada na mesma temperatura e pressédo. Para
cada componente i ha mistura, a condigdo de equilibrio termodinamico € dada
por (REID, et al., 1977):

fi' = ft (3.1)

A fugacidade de um componente em uma mistura depende da temperatura,
pressdo e composicdo (para fase vapor a composi¢cdo € comumente expressa
pela fragcdo molar y). Para correlacionar a fugacidade da fase vapor (f)) com a

temperatura, pressdo e fracdo molar € usual se introduzir o coeficiente de

fugacidade da fase vapor ¢; :

14
g (3.2
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Este coeficiente pode ser calculado através de dados gerados através de uma
Equacdo de Estado (Peng-Robinson, Redlich-Kwong-Soave, etc.). Para uma

mistura de gases ideais, este coeficiente € igual a 1.

A fugacidade de um componente i para a fase liquida esta relacionada com a
com composicdo nesta fase (expressa pela fracdo molar, X, do componente)

através do coeficiente de atividade y;. Sua representacao é dada por:

N
' X xifio

(3.3)

O termo q; representa a atividade do componente i. A fugacidade do estado
padréo f° é a fugacidade do componente i na temperatura do sistema e em
uma pressao e composicao definida por conveniéncia. Salvo devidas excecoes,
os coeficientes de atividade para as solucbes de nao eletrélitos mais comuns
sdo baseados no estado padrdo onde, para cada componente i, f°€ a

fugacidade do liquido i puro nas condi¢cOes de temperatura e pressao.

Calcular os coeficientes de atividade de maneira confiavel e efetiva requer
preferencialmente dados experimentais. Uma ferramenta eficiente para
correlacionar e extrapolar dados experimentais limitados € a equacdo de
Gibbs-Duhem. Através desta equacdo, em posse de alguns dados
experimentais confiaveis do equilibrio liquido-vapor, € possivel predizer o

comportamento do sistema em diferentes condi¢cdes ndo experimentadas.

Utilizando a equacéo de Gibbs-Duhem com o conceito de energia de Gibbs em
excesso (que corresponde na diferenca entre a energia de Gibbs observada na
mistura e a mesma energia considerando uma mistura ideal nas mesmas
condicOes de temperatura, pressao e composicdo), temos que a energia de
Gibbs em excesso total GE para uma mistura binaria, contendo n; mols do

componente 1 e n, mols do componente 2 é definida por:

GE=RT (nyIny; + nyIny,) (3.4)
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Aplicando a equacéo de Gibbs-Duhem podemaos relacionar cada coeficiente de

atividade com GE:

RT Iny, = E (3.5)
e ony T,Pn,
RT 1 = 06"
ny, = o, . (3.6)
It

As trés ultimas equacdes permitem a interpolagdo e extrapolacdo de dados
experimentais limitados no que diz respeito & composi¢do das fases. Diversas
expressoes relacionando gf (por mol de mistura) com a composicdo das fases
foram propostas (van Laar, Wilson, NRTL, UNIQUAC, etc.). Todas elas
possuem constantes ajustaveis, em geral o nimero de constantes varia entre
dois e trés, quanto maior o numero de constantes melhor a representacéo das
condi¢cdes de equilibrio, em contrapartida é necessario um namero maior de
dados experimentais precisos e confidveis das condi¢Bes de equilibrio para

garantir a correta determinacdo das constantes.

Para misturas binarias com grau de nédo idealidade moderado as equacdes
contendo dois ou mais parédmetros binarios apresentam bons resultados, a
conveniéncia em se utilizar os modelos mais antigos esta no fato que estes sao
matematicamente mais simples. Para o caso de misturas binarias onde o grau
de ndo idealidade é elevado, equacdes como Wilson, NRTL e UNIQUAC
representam os dados com maior fidelidade.
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3.3.2 Equilibrio Liquido-Vapor Multicomponente

Reid (REID, et al., 1977) cita que as equacdes utilizadas para o calculo das
relacdes de equilibrio liquido-vapor para sistemas multicomponentes séo, em
principio, as mesmas requeridas para os sistemas binarios. Para um sistema
contendo N componentes sera necessaria a resolucao de N equacgdes (Eq. 3.1)
simultaneamente, uma para cada componente. A pressdo de saturacdo para
cada componente presente na temperatura de interesse também sera
requerida. O fator de "Poynting" podera ser considerado igual a unidade caso
as pressOes de saturacdo e, consequentemente, a pressdo do sistema seja

relativamente baixa.

Os coeficientes de atividade y; s&o obtidos da expressao da energia de Gibbs
em excesso. Para uma mistura de N componentes a energia de Gibbs G% é

explicita por:

N
GE = RT Z ng iny, (3.7)
i=1
Onde n; é o numero de mols do componente i.

Os coeficientes de atividade individuais sdo obtidos através de GE apds a
introducédo da equacdo de Gibbs-Duhem para sistemas multicomponentes a

temperatura e pressao constantes.

N

Z nidlny; =0 (3.8)

i=1

Através da equacao 3.13, encontram-se o0s coeficientes de atividade y;:

aGE
RT Iny; = < ) (3.9)
T,P,nj

ani

Onde o indice n; indicaque nimero de mols dos demais componentes se

manteve constante (com excecao de n;) na diferenciacao.
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O principal problema no célculo da relacdo de equilibrio liquido-vapor
multicomponente € determinar uma expressdo para a energia de Gibbs em
excesso molar gf que promova uma boa aproximacgdo das propriedades da

mistura em questéo.

3.4 Método de Contribuicédo por Grupos

Em algumas situacdes € necessdaria uma estimativa do coeficiente de atividade
para misturas onde a disponibilidade de dados experimentais de equilibrio &
reduzida ou mesmo inexistente. Segundo Prausnitz (PRAUSNITZ, et al., 1999),
para situacdes como essa, a estimativa pode ser realizada através do método
de contribuicdo de grupos. Este conceito consiste em dividir as moléculas de
interesse em grupos funcionais, sendo as interacbes entre as moléculas
consideradas como uma soma ponderada das interacdes dos grupos
funcionais. Desta maneira, para o caso de um componente que possua Varios
grupos funcionais fazendo parte de um mistura multicomponente, o método

assume que cada grupo funcional se comporta de maneira independente da

@f@

molécula que integra.

1,3-Butadieno Isobuteno

Figura 3.2 Exemplos de Divisdo de Moléculas

Diversos métodos de contribuicdo de grupos foram propostos, Langmuir foi o
primeiro a publicar tal proposta, porém, devido a falta de dados sobre as
interacbes e capacidade computacional limitada, a solucdo ndo se mostrou
pratica. O método UNIFAC, baseado na equacdo UNIQUAC foi desenvolvido
por Fredenslund, Jones e Prausnitz em 1975, se aproveitando de uma base de
dados de interagBes entre grupos funcionais. Trata-se de uma ferramenta (til

para estimar os coeficientes de atividade de misturas multicomponente onde a
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disponibilidade de dados experimentais € inexistente. Os métodos de
contribuicdo de grupos funcionais podem ainda serem utilizados para a
predicdo das constantes integrantes nas equacbes que correlacionam a
energia de Gibbs em excesso com a composicao das fases. Cabe lembrar que
0 conceito pode ndo descrever de maneira precisa 0 comportamento das

condicOes de equilibrio liquido.
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4 Materiais e Métodos

Este capitulo trata dos métodos e procedimentos utilizados para o

desenvolvimento do trabalho.

Uma explicacdo mais detalhada do processo existente na unidade industrial €
realizada destacando os principais pontos de coleta de dados de processo bem

como dados laboratoriais.

A configuracdo do simulador para representacdo do processo, dados de
entrada e técnicas utilizadas para realizar a calibracdo/configuracdo dos
modelos termodindmicos utilizados também estéo explicitados neste capitulo.

Por fim, a abordagem realizada para determinacdo das condi¢cdes para

elevacao de capacidade também estdo aqui apresentadas.
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4.1 Descrigao do sistema em estudo: Extragdo de 1,3-butadieno com
Solvente NMP

A unidade de producdo cujos dados operacionais foram coletados para
validagdo do modelo é constituida basicamente de: um tambor vaporizador da
carga, quatro torres para operagdes de absorcao, retificacdo, desgaseificacéo e
duas colunas de destilacdo. O diagrama simplificado do processo esti
apresentado na Figura 4.1. Os equipamentos foram identificados conforme

apresentado na Tabela 4.1, para melhor compreenséo,

Tabela 4.1 Identificagdo dos Equipamentos

Identificacdo Descricao
51 12 Absorc¢ao
52 Retificadora
53 Desgaseificadora
54 22 Absorcao
55 12 Destilagdo
56 Lavadora
58 22 Destilagao
F79 Tambor Flash
G51 Compressor
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O processo aqui denominado de destilacdo extrativa compreende duas etapas
de absorcédo e uma de destilacdo, sendo o solvente desgaseificado em uma
Unica etapa de desgaseificacdo. Depois de ter sido vaporizada no vaporizador
de carga, a carga de C4 é alimentada no fundo da 12 torre de absor¢éo (51). O
solvente NMP, contendo aproximadamente 8% em peso de agua, entra na
coluna poucos pratos abaixo do topo, absorvendo 1,3-butadieno e parte dos
butenos em fluxo contracorrente. Butanos (i-butano, n-butano) e butenos (1-
buteno, i-buteno, trans-2-buteno, cis-2-buteno), os quais possuem menor
solubilidade no solvente, sdo separados como produto de topo do primeiro
estagio de destilacdo extrativa. Tracos de solvente presentes no produto de
topo sdo lavados pelo refluxo, que é alimentado no prato de topo da 12 torre de
absorcao e o restante da corrente € um coproduto rico em butanos e butenos
(n-butano, i-butano, 1-buteno, i-buteno, trans-2-buteno e cis-2-buteno).

O solvente contendo 1,3-butadieno e alguns butenos é retirado no fundo da 12
torre de absorcéo e enviado para o topo da retificadora (52). Nesta coluna os
compostos menos sollveis, isto €, butenos mais volateis sdo dessorvidos do
solvente pelo vapor contracorrente provenientes do fundo da coluna. A mistura
gasosa de 1,3-butadieno e butenos retirada do topo da retificadora € reciclada
para o fundo da 1° torre de absorcdo. A corrente de vapor contendo
principalmente 1,3-butadieno e Cs-Acetilénico (etilacetileno, vinilacetileno
principalmente) € enviada para a segunda etapa de destilacdo extrativa. Uma
retirada lateral gasosa da Retificadora (52) alimenta o fundo da 22 torre de
absorcédo (54). Nesta o vinilacetileno e o etilacetileno sdo removidos do 1,3-
butadieno, estes compostos possuem maior afinidade com o solvente do que o
1,3-butadieno. Uma corrente denominada butadieno cru € retirada como
produto de topo, nesta existe a presenca de contaminantes que serao
eliminados através de uma destilagdo convencional. Tracos de solvente, que
estao presentes no vapor de produto de topo, sdo removidos por uma pequena
guantidade de refluxo, o restante da corrente € enviada para a secdo de
fracionamento. O C4-Acetilénico € completamente absorvido no solvente e
descarregado com o produto de fundo da 2° extratora (54), que por sua vez

retorna a uma secéo intermediaria da retificadora (52).

21



Na secdo de desgaseificacdo o C4-Acetilénico é separado como um subproduto
e o0 solvente é obtido livre de hidrocarbonetos. O solvente carregado com
hidrocarbonetos proveniente do fundo da torre retificadora € aquecido e sofre
uma despressurizagado no “tambor flash” (F79) realizando a dessor¢gédo de uma
parcela dos hidrocarbonetos nele contido, esta parcela de hidrocarbonetos
dessorvidos se junta com a corrente de topo da torre desgaseificadora. A

corrente de fundo segue para torre desgaseificadora (53).

Nesta torre 53, os hidrocarbonetos s&o totalmente removidos do solvente
utilizando o proprio fluxo interno de solvente e o vapor d’agua contido nele
como meio de dessorcdo. Os hidrocarbonetos retirados pelo topo da torre
desgaseificadora séo resfriados e enviados para o fundo da retificadora via gas
de reciclo do compressor. Os Cj-Acetilénicos diluidos com vapor de agua e
1,3-butadieno s&o retirados como uma corrente lateral da torre
desgaseificadora (53) e enviados para a torre lavadora de acetilenos (56). O
solvente que esta contido na corrente de C4 acetilenos € removido pelo refluxo

de condensado e retorna para a desgaseificadora (53).

O solvente quente estripado retirado do fundo da torre desgaseificadora é
enviado para os trocadores do processo para resfriamento do solvente antes

de entrar na 1° torre de absorcédo (51) e na 2° torre de absorcéo (54).

A corrente de butadieno cru é destilada para separar propino em uma primeira
etapa (primeira torre de destilacdo, 55) e posteriormente 1,2-butadieno e
hidrocarbonetos na faixa do C5 (segunda torre de destilacdo, 58) do 1,3-
butadieno. Na primeira etapa, 0 propino é retirado como produto praticamente
incondensavel de topo da torre, e o restante da corrente é disposto como
refluxo e a corrente de fundo é enviada para a segunda etapa onde o 1,3-
butadieno, com o nivel de pureza requerido, € separado também como produto

de topo, porém da segunda torre de destilacao.

Conforme anteriormente explicado, o presente trabalho se propbe a
desenvolver um modelo para a etapa do processo denominada destilacéo
extrativa. A area demarcada na Figura 4.1, que engloba a 12 e 22 destilagdes

convencionais, ndo sera considerada no presente estudo.
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4.1.1 Instrumentacdo e Métodos de Anédlise

A instrumentacao e automacao existentes na unidade de producao objeto deste
estudo permitem a aquisicdo e armazenamento de dados de processo das
vérias etapas descritas no item 4.1. Isso se mostra fundamental para a
realizacdo de uma comparacdo com o que o modelo desenvolvido propde

como resultado.

As variaveis elencadas para levantamento dos dados consistem basicamente
nas vazoes de solvente e carga fresca (corrente C4 a ser processada na
unidade), vazdes da solucédo solvente e hidrocarbonetos absorvidos, perfil de
temperatura das colunas, temperatura do solvente e correntes intermediarias e
por fim a pressdo de operacdo nos equipamentos. Todos os instrumentos
possuem uma rotina de calibragdo, eventuais “outliers” devidamente

identificados foram expurgados da andlise dos resultados.

Para melhor compreenséo e organizacdo da informagéo, os pontos de medida
e amostragem serdo explicitados nos diagramas de processos. Os medidores
de vazéao estédo identificados na Figura 4.2, os de temperatura na Figura 4.3, e

os de pressédo na Figura 4.4.
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Figura 4.2 Localizacao dos pontos de coleta de dados de vazao

A tabela 4.2 contém uma breve descri¢cao dos pontos de medida de vazao:

Tabela 4.2 Listas dos Medidores de Vazao — Medidores do Tipo Placa de

Orificio
# TAG Descrigao
1 FO1 Vazdo de Carga C4
2 FO3 Vazdo de Solvente 12Absor¢ao
3 FO4 Vazdo de Refluxo 12Absorcao
4 FO5 Vazdo de Coproduto (Rafinado)
5 FO2 Vazdo de Solvente 22Absorcao
6 FO9 Vazdo de Refluxo 22 Absor¢do
7 F10 Vazdo de Butadieno Cru
8 F62 Vazao de Fundo 12Absorc¢ao
9 FO6 Vazao de Topo Retificadora
10 FO8 Vazdo de Carga 22Absor¢ao
11 F59 Vazdo de Fundo 22Absorc¢do
12 F13 Vazao de Carga Compressor
13 F40 Vazao de Fundo Retificadora
14 FO7 Vazdo de Carga Desgaseificadora
15 * Ver nota
16 F85 Vazdo de Fundo Desgaseificadora

* Vazéo é determinada pela diferenca entre dois medidores.

Campressor de Acetilenos
Fecclo —G51
-
o 53
56
Flosh" —F 79
D R

Vaso "
@—
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Figura 4.3 Localizacdo dos pontos de coleta de dados de temperatura
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Tabela 4.3 Lista dos Medidores de Temperatura - Termopares

# TAG Descrigao

1 TO7 Temperatura de Carga

2 TO1 Temperatura de Solvente 1°Absorcdo

3 T39 Temperatura Refluxo 1°Absor¢do

4 TO6 Temperatura Topo 1°Absorcao

5 T45 Temperatura Fundo 1°Absorcao

6 T14 Temperatura Refluxo 2°Absorcao

7 T13 Temperatura Topo 2°Absor¢ao

8 T64 Temperatura Fundo 2°Absorcao

9 T63 Temperatura Fundo Retificadora

10 T513 Temperatura Sistema Flash

11 T78 Temperatura de Topo Desgaseificadora
12 T73 Temperatura Intermediaria Desgaseificadora
13 TO3 Temperatura Retirada Acetilenos

14 T72 Temperatura de Fundo Desgaseificadora

A Figura 4.4 ilustra os pontos de medicéo de pressao:
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Figura 4.4 Localizacdo dos pontos de coleta de dados de pressao

Tabela 4.4 Lista dos Medidores de Pressao
# TAG Descrigao
P62 Pressao de Topo 51

1
2 P09 Pressao Descarga G51
3 P13 Pressdo de Suc¢do G51

A partir de uma rotina de analises laboratoriais foram obtidas as concentragcfes
molares de algumas correntes do processo. A Figura 4.5 apresenta 0os pontos

onde foram coletadas estas amostras.
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Figura 4.5 Localizacdo dos pontos de coleta de amostras para composi¢cao

A descricéo e frequéncia das andlises estéo elencadas na tabela 4.5.

Acetilenos
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Tabela 4.5 Discriminacdo das correntes analisadas
Numero ID Amostra Descricao Componentes Frequéncia
1,2-Butadieno
1,3-Butadieno
1-Buteno

Metilacetileno
C5s+
1 5-03 Carga Unidade CS"2Butene Diaria
Etilacetileno
i-Butano
i-Buteno
n-Butano
trans-2-Buteno

Vinilacetileno

2 S-39 Solvente Agua Semanal
1,3-Butadieno
1-Buteno
Metilacetileno
C5s+

3 S-04 Rafinado cis-2-Buteno Semanal
i-Butano

i-Buteno

n-Butano
trans-2-Buteno
Butenos (Agrupado)
Etilacetileno

4 S-08 ButadienoCru ) Mensal
Vinilacetileno

Metilacetileno + 1,2-Butadieno
1,2-Butadieno

1,3-Butadieno

C5s+

5 S-09 Acetilenos . . Diaria
Etilacetileno

Metilacetileno
Vinilacetileno

As analises sdo obtidas através de varios cromatografos devidamente

configurados de acordo com 0s componentes presentes na amostra.

4.1.2 Especificacdo das Correntes

A unidade de extracdo de butadieno que sera o caso de estudo deste trabalho
foi dimensionada — na condicdo de projeto - para 0 processamento de uma

corrente de hidrocarbonetos na faixa do C4 com a seguinte composi¢ao:
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Tabela 4.6 Composicao de Carga — Projeto Original

Componente Fragdo Massica %(m)
1,3-Butadieno 41,00%
Metilacetileno 0,10%
n-Butano 0,70%
i-Butano 3,55%
1-Buteno 16,10%
i-Buteno 27,30%
trans-2-Buteno 5,40%
cis-2-Buteno 4,50%
1,2-Butadieno 0,20%
Etilacetileno 0,15%
Vinilacetileno 0,90%
Hidrocarbonetos C5+ 0,10%

A especificacdo requerida para o produto da etapa de destilacdo extrativa, na

condicao de projeto, esta descrita na tabela 4.7.

Tabela 4.7 Composicdo do Produto Final — Projeto Original

Componentes %(m)
1,3-Butadieno 99,12%
1,2-Butadieno 0,20%
cis-2-Buteno 0,34%
trans-2-Buteno 0,01%
Metilacetileno 0,24%
Hidrocarbonetos C5" 0,08%

Para o coproduto denominado rafinado (corrente rica em butanos e butenos),

tem-se uma concentracdo maxima de 1,3-butadieno igual a 0,1%(m).

4.2 Desenvolvimento do Modelo

Desenvolveu-se e implementou-se um modelo considerado representativo do
processo existente em condi¢cdes operacionais. Para a avaliacdo e validacao
do modelo, resultados obtidos da simulagédo foram comparados com dados

operacionais. Para tal desenvolvimento utilizou-se software comercial Aspen

Plus V8.4.

O numero de componentes a serem considerados no software é o passo inicial
para a confeccdo do modelo. Como ja observado, a corrente C4 a ser tratada

possui 15 componentes conhecidos e a solucdo utilizada como solvente €&
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formada por mais dois compostos. A carga computacional exigida para se
executar os calculos de um modelo envolvendo 17 componentes conhecidos se
torna extremamente elevada praticamente inviabilizando a execucdo. Desta
maneira foi proposta uma redugdo no numero de componentes realizando-se

agrupamentos destes, conforme 0s seguintes critérios:

a. Componentes semelhantes foram agrupados para o composto com
maior participagcédo na corrente;

b. Componentes chave no processo de separacdo foram mantidos;

A tabela 4.8 contém as informacdes originais de carga e a sua composicao final

depois de realizados os agrupamentos:

Tabela 4.8 Agrupamento Componentes — Corrente de Carga

Componentes Composicdo Original (%m) Composicao Agrupado (%m)

1,2-Butadieno 0,37% 0,37%
1,3-Butadieno 43,53% 43,53%
Metilacetileno 0,01% 0,01%
i-Buteno 27,36% 47,22%
1-Buteno 10,86% -
trans-2-Buteno 5,00% -
cis-2-buteno 4,00% -
Etilacetileno 0,14% 0,73%
C5s+ 0,02% -
Vinilacetileno 0,58% -
n-Butano 5,63% 8,14%
i-Butano 2,51% -

A composicdo agrupada do i-buteno contempla a somatoria do i-buteno,l1-
buteno, trans-2-buteno e cis-2-buteno. Os componentes C5+s e vinilacetileno
foram agrupados com o etilacetileno. O i-butano foi agrupado juntamente com o

n-butano.

O critério para o agrupamento baseou-se em informacdes retiradas da unidade
em operacdo. Os valores obtidos da unidade de processamento apresentam
para a corrente de coproduto uma composi¢ao rica em n-butano, i-butano, i-
buteno, 1-buteno e cis e trans-2-buteno, desta maneira a deciséo de se agrupar
estes componentes e representa-los pelo n-butano e i-buteno mantém a
aderéncia com o0 processo real. O mesmo pode-se dizer dos compostos
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acetilénicos e componentes C5+s real sendo agrupamento das fracdes

massicas junto a do etiacetileno.

Esta simplificagdo de acordo com o explicado também foi de grande impacto
para a convergéncia das simulacdes. Tendo em vista que o0 processo original
contempla 17 compostos diferentes, a carga computacional nas primeiras
tentativas de convergéncia do modelo se mostrou significativamente elevada e
incompativel para a realizacdo das simulacfes. As chances de sucesso na
convergéncia do modelo também foram minimas quando o mesmo foi
executado com os elementos em sua totalidade. Depois de realizado o
agrupamento, resultados puderam ser obtidos e a comparacdo com os dados
reais pode ser iniciada.

A etapa considerada fundamental para a obtencdo de um modelo coerente e
representativo da realidade é a determinacdo do pacote termodindmico mais
adequado para estabelecer as relacdes de equilibrio entre fases e outros
parametros. A escolha equivocada dos métodos de determinacdo das
propriedades fisicas do sistema pode levar a futuros erros e inconsisténcias

dos valores gerados na simulagéo.

Para o estudo em questdo, nas ocasides onde a concentracdo de
hidrocarbonetos era quase a totalidade, optou-se pela utilizacdo da equacgao de
estado definida por Peng-Robinson para ambas as fases devido a
caracteristica apolar dos componentes e a pressdo baixa de operag¢do do

sistema.

A presenca de componentes com desvio da idealidade levou a necessidade de
se utilizar modelos baseado no conceito de coeficiente de atividade para
determinacdo das relacbes de equilibrio na fase liquida, a fase vapor foi
considerada ideal devido a caracteristica dos componentes presentes
(hidrocarbonetos C4), pela quantidade significativamente pequena do solvente

e baixa pressao do sistema.

Optou-se pelo modelo UNIQUAC devido ao maior numero de parametros
binarios disponiveis na biblioteca do software de simulacdo. Para o0s

componentes para o quais ndo existiam informagfes dos parametros binarios,
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ferramentas preditivas foram utilizadas, devido a indisponibilidade na literatura
de dados experimentais, impossibilitando assim a determinacdo dos

parametros binarios através de métodos matematicos.

4.2.1 Classificagcdo dos Componentes

O primeiro passo para utilizacdo do método de contribuicdo de grupos na
determinacao dos parametros binarios dos modelos termodinamicos através do

simulador de processos foi a classificacdo dos grupos que compdes as

moléculas do sistema em estudo. A tabela 4.9 apresenta a diviséo utilizada:
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Tabela 4.9 Divisdo de Grupos Funcionais

Descricao Molécula Grupos

NO
1,2-butadieno //\CHS 1015 - (CH3) 1
HC 1060 — (C=CH2) | 1
1005 - (CH) 1
- H.C A N®

1,3-butadieno : \\\_/\CHZ -
1070 — (CH=CH2) | 2
NO
: : : P 2655 - (C=CH) | 1
1-butino (Etilacetileno) Hcy//f/ CH. 1015 — (CH3) 1
1010 — (CH2) 1
H.C CH N
i-buteno | 1015 — (CH3) 2
H.C 1060 — (C=CH2) 1
N
n-butano ) C/\/CHS 1010 — (CH2) | 2
’ 1015 — (CH3) 2

H;C
| N°
NMP (n-metil-2-pirrolidona) "0
( 7/ 3450 — (NMP) | 1
NO
: : : __ 2655 — (C=CH) | 1
Propino (Metilacetileno) H:C—==CH
1015 — (CH3) 1
z NO
Agua H.0

1300 - (H20) 1

Cada fragmento da molécula listado na tabela 4.9 possui um numero que o
representa na configuracdo do simulador, foi necessaria a determinacdo de

cada fragmento e do nimero de apari¢des deste em cada molécula inserida.

Realizada a classificacdo dos grupos moleculares foi possivel executar a
estimativa dos parametros binarios para o modelo UNIQUAC. Com os
parametros do pacote termodinamico devidamente estimados, a préxima etapa

foi a elaboragao e implementacao do fluxograma de processo.
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4.2.2 Fluxograma de Processo

A construcdo do fluxograma de processo constitui-se de cinco blocos
representando modelos de separacao multi-estagio rigorosos para representar
as colunas de absorcao/dessorcédo, um bloco para representar o compressor
de reciclo, trés blocos representando os trocadores de calor do sistema e, por
fim, dois blocos representando o vaso de flash e o tambor de succédo do
compressor de reciclo. Um diagrama do esquema inserido no simulador esta

apresentado na figura 4.6.

RETOR2 5—‘

Figura 4.6 Fluxograma do processo implementado no simulador
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A tabela 4.10 apresenta a equivaléncia entre 0os equipamentos da unidade e os

blocos de célculo inseridos no simulador de processo.

Tabela 4.10 Identificacdo dos Blocos Simulador

ID Bloco Simulador ID Equipamento
51 1° Absorcdo (51)
52 Retificadora (52)
54 22 Absorgado (54)
53A
53 Desgaseificadora (53)
E53
F79 Sistema de Flash
E73
F54
E5S6 Sistema de Compressao

G51
MIX Misturador Correntes

4.2.3 Configuracao de Entradas

Finalizada a configuracéo dos blocos de céalculo do simulador, foi necessério
inserir as caracteristicas das correntes de entrada do sistema (Corrente C4 e

solvente para as duas torres de absorcéo).

Para aquisicdo de dados de processo foi estabelecido um periodo de operacéo
com o minimo de oscilagbes no processo juntamente com estabilidade na
vazdo de carga. Os dados de processo foram coletados com intervalo de
amostragem de 1 hora. A Tabela 4.11 contém as principais informacdes
coletadas, os valores de valores de vazéo apresentados foram codificados de
maneira a proteger as informacdes da unidade onde foram coletadas as

informacdes.
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Tabela 4.11 Dados Processo

TAG Descricao Média
TO7 Temperatura de Carga 44,26
TO1 Temperatura de Solvente 1°Absor¢ao 38,92
T513 Temperatura Sistema Flash 78,29
T73 Temperatura Intermediaria Desgaseificadora 105,12
FO1 Vazdo de CargaC4 1,00
FO3 Vazdo de Solvente 12Absorgdo 9,54
FO4 Vazao de Refluxo 12Absorcao 0,56
FO5 Vazao de Coproduto (Rafinado) 0,54
FO2 Vazao de Solvente 22Absorgao 2,00
FO9 Vazdo de Refluxo 22Absorcao 0,18
F10 Vazdo de Butadieno Cru 0,47
P62 Pressdo de Topo 51 3,95
P13 Pressdo de Succgdo G51 0,63

*Temperatura (°C), Vazéo e Presséo relativa (kgf/cm?)

Para os dados das correntes de entrada, foi realizado o levantamento das

andlises de laboratorio para definir a composicao do solvente e da corrente de

carga (corrente C4), apresentados na tabela 4.12. Para a Ultima foi realizado o

agrupamento conforme citado no item 4.2.

Tabela 4.12 Dados de Laboratério

ID Amostra  Descrigdo Componentes Resultado (%m)

1,2-Butadieno 0,37%
1,3-Butadieno 43,53%
1-Buteno 10,86%
Metilacetileno 0,01%
C5s+ 0,02%
S-03 Carga Unidade cis.-2—bu.teno 4,00%
Etilacetileno 0,14%
i-Butano 2,51%
i-Buteno 27,36%
n-Butano 5,63%
trans-2-Buteno 5,00%
Vinilacetileno 0,58%
S-39 Solvente  Agua 8,60%

A tabela 4.13 apresenta os dados inseridos no simulador para a corrente de

carga (dados de processo e andlise de laboratério) apdés os agrupamentos
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realizados nos hidrocarbonetos C4 e a tabela 4.14 contém os dados para as

correntes de solvente:

Tabela 4.13 Dados de Entrada — Planta — Corrente C4

Temperatura [°C] 43,8
Pressdo [kgf/cm?] 5,133
Fracdo de Vapor 1

Fracdo Massica

PROPINO 0,10%
N-BUTANO 8,10%
I-BUTENO 47,20%
1,3-BUTADIENO 43,50%
1,2-BUTADIENO 0,40%
1-BUTINO 0,70%

Tabela 4.14 Dados de Entrada — Planta — Solvente
51e 54
Temperatura [°C] 38,9
Pressdo [kgf/cm?] 5,008

Fracdao Massica
NMP 91,40%
AGUA 8,60%

Cada bloco inserido requer a determinacdo de um numero de variaveis para

satisfazer os graus de liberdade do sistema. Na tabela 4.15 é apresentado um

guadro resumo contendo os dados de entrada inseridos no simulador.
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Tabela 4.15 Dados de Entrada Blocos — Planta

N° Estagios Teoricos 28
Razdo de Refluxo 1,047
N° Estagio Carga 28
51 N° Estagio Solvente 5
Pressdo 1°Estagio 3,95 kgf/cm?
Delta P Estagios 0,15 kgf/cm?
Temperatura Refluxo Saturagdo (~43°C)
N° Estagios Teoricos 40
Estagio Retirada 35
52 Vazdo de Retirada 0.90
Pressdo 1°Estégio 4,1 kgf/cm?
Delta P Estagios 0,55 kgf/cm?
N° Estagios Tedricos 25
Razdo de Refluxo 0,374
N° Estagio Carga 25
54 N° Estagio Solvente 3
Pressdo 1°Estagio 3,95 kgf/cm?
Delta P Estagios 0,15 kgf/cm?
Temperatura Refluxo Saturagdo (~40°C)
N° Estagios Tedricos 5
53A Pressdo 1°Estégio 0,63 kgf/cm?
Delta P Estagios 0,04 kgf/cm?
N° Estagios Tedricos 20
Carga Térmica Refervedor 7,7Gl/h
53 Vazdo de Retirada 0,01
Pressdo 1°Estagio 0,67 kgf/cm?
Delta P Estagios 0,6 kgf/cm?
Es6 Temperatura 31,61°C
Press3o 0,63 kgf/cm?
£53 Temperatura 105,11 °C
Pressdo 0,67 kgf/cm?
£73 Temperatura 78,29°C
Press3o 4,65 kgf/cm?
Fsa Temperatura 31,61°C
Press3o 0,63 kgf/cm?
£79 Temperatura 78,29°C
Press3o 4,65 kgf/cm?
MIX Pressdo 4,65 kgf/cm?
B3 Press3o 0,63 kgf/cm?
G51 Pressdo 4.65 kgf/cm?

Com todos os parametros de entrada devidamente configurados foi realizada a
simulacdo. A determinacdo do nimero de estagios teoricos, queda de pressao
nos equipamentos e carga térmica do refervedor da torre desgaseificadora foi
realizada através dos resultados das simulacdes. O numero de estagios
tedricos e a carga térmica do refervedor da torre desgaseificadora foram
determinados buscando as especificacbes das correntes de produto e
coproduto e também o teor de hidrocarbonetos no solvente desgaseificado
respectivamente. O valor de perda de carga nos equipamentos foi determinado

buscando adequacéao do perfil de temperatura.
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4.3 Cenérios de Operacéao

Um dos principais interesses em desenvolver um modelo em simulador

comercial representando a etapa de destilacdo extrativa de uma unidade de

extracdo de butadieno é a possibilidade de realizar estudos buscando a

elevacao de capacidade de processamento.

A avaliagao do impacto da elevagéo de carga no sistema existente foi realizada

a partir de uma série de simulacdes com o auxilio do modelo desenvolvido. As

variaveis de entrada requeridas pelo software foram determinadas de acordo

com algumas premissas:

a)

b)

d)

O modelo foi validado com os dados de processo, desta maneira o
namero de estagios tedricos definidos para todos os blocos de calculo
néo foi alterado.

Os valores de pressdao do primeiro estagio e inputs de temperatura
relacionados com o sistema do compressor também foram mantidos
idénticos aos utilizados na validacdo. As capacidades destes
equipamentos quanto a diferentes cenérios de operacdo ndo fazem
parte do objetivo deste estudo.

As razdes de refluxo da primeira e segunda torres de absorcdo foram
mantidas constantes visto que a funcao principal da corrente de refluxo
evitar a presenca de solvente na corrente de coproduto (topo da primeira
torre de absorcdo - 51) e também na corrente de produto (topo da
segunda torre de absorcéao - 54).

A eficiéncia dos elementos internos (pratos e recheios) das colunas nao
sofre influéncia significativa com a variagao dos fluxos internos conforme

sera discutido no item 4.3.5.
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4.3.1 Anélise de Sensibilidade - Razdes Solvente/Carga

Foi realizada uma analise de sensibilidade buscando mapear possiveis
condicbes de operacdo com a utilizacdo de menos solvente em relacdo a
carga. Para esta analise de sensibilidade da razdo solvente/carga, manteve-se
a vazdo de carga igual a do caso base e variaram-se as vazfes de solvente
das duas colunas de absorcéo e da corrente de retirada da coluna retificadora
na mesma proporcdo. Estudaram-se cinco cenarios com reducdo destas
vazdes conforme figura 4.7, partindo-se do caso base (Tabela 4.16). As
temperaturas e pressdes das correntes de solvente foram mantidas idénticas
ao do modelo validado. O propdésito nesta etapa foi avaliar o impacto da vazéo

de solvente na especificacdo das correntes de produto e coproduto.

Tabela 4.16 Razbes Solvente/Carga e Retirada Retificadora/Carga, para o caso

base
Descricao Razdao Modelo Validado
Razdo Solvente/Carga - 12 Absorcdo 9,54
Razdo Solvente/Carga - 22 Absorcdo 2,00
Retirada Retificadora/Carga 0,90

A carga térmica do refeverdor da torre de desgaseificacdo foi determinada
realizando o mesmo procedimento adotado na validacdo do modelo, ou seja,
através dos resultados das simulacdes buscou-se minimizar o teor de

hidrocarbonetos no solvente desgaseificado.
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Cenarios - Analise Sensibilidade
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Figura 4.7 Cenérios Variacdo Relacdo Solvente/Carga - 12 e 22 Torres de
Absorcao

4.3.2 Configuragdo do Simulador — Internos das colunas

Para avaliacdo da capacidade das colunas de separacédo instaladas com
relacdo as vazdes internas, de modo a resguardar a eficiéncia, foi necessario
realizar a configuracdo do simulador com os dados do projeto para as quatro
colunas que integram a etapa de absorcédo (51, 52, 54 e 53). Para a torre 51,
52 e 54 tem-se uma secao de pratos e uma sec¢ao de recheios, para a torre 53

somente secdes de recheios.

4.3.3 Avaliacdo da Capacidade dos Equipamentos Instalados

Uma analise de sensibilidade foi realizada para avaliar a influéncia da vazao de
carga processada mantendo as razdes de solvente/carga para as duas torres
de absorcdo (51 e 54) e a razdo de retirada/carga da torre retificadora

constantes e com valores iguais aos validados no modelo original.

A intencdo em realizar esta avaliagdo resume importante objetivo do trabalho

proposto: a avaliacdo da eficiéncia dos internos dos equipamentos quando
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expostos a uma condicdo onde as vazdes internas sdo maiores que as
consideradas nas premissas originais do projeto. A identificacdo dos pontos de
engargalamento do sistema com base nos fatores de afogamento dos pratos e
recheios possibilita a elaboracao de alteragbes nos equipamentos de maneira a

atender novas e maiores demandas de processamento.

Com base nos resultados do item 5.2.2 foi possivel identificar o ponto inicial de
estrangulamento do sistema e propor a alteragao dos elementos internos que
se mostraram ineficientes buscando assim encontrar um novo patamar de

operacao.

Aspectos do historico (dados de processo) da unidade sdo relevantes para a
escolha do novo tipo de interno a ser utilizado. Em sua versao original esta
unidade de processamento de butadieno foi dimensionada para uma producéo
50% menor que a atual, devido ao aumento na demanda foram realizadas
diversas alteragfes nos equipamentos de tal maneira que a capacidade de

producéo foi elevada.

Dentre as alteragdes que séo significativas para o estudo em questdo, tem-se a
substituicdo da secao inferior da 12 torre de absorcédo (51). O conjunto de
pratos que compunham a secdo foi retirada e em seguida realizada a
instalacéo dos seis leitos de recheios acima descritos. Juntamente com esta
alteracao também foi realizada a substituicdo dos elementos internos da secéo
superior da torre retificadora (52) trocando-se todos os pratos pelos recheios

randdmicos citados.

De posse deste conhecimento, ap6s a identificacdo do ponto de
estrangulamento do sistema, foi proposta a substituicdo da secédo ineficiente
por recheios com a mesma caracteristica e, em seguida, avaliado o

desempenho do sistema como um todo.

4.3.4 Critérios de Avaliacao das Melhorias Propostas

Conforme citado no item anterior, a avaliagdo dos novos cendrios de operagao

foi realizada com base na eficiéncia dos internos instalados em cada
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equipamento. O software de simulacdo possui em sua configuracdo padrdo

valores para identificacdo dos limites operacionais dos elementos internos.

A condicdo de afogamento em uma coluna decorre do excessivo volume de
liguido retido dentro desta. Segundo Kister (KISTER, 1990), geralmente o
afogamento pode ocorrer por um dos quatro mecanismos: arraste de goticulas
(“spray entrainment”), arraste de espuma (“froth entrainment®), “downcomer
backup”e “downcomer choke”. Os principais parametros determinantes do
afogamento séo: as velocidades internas de gas e liquido na coluna, a relacéo
entre as vazdes de liquido e gas, propriedades fisicas destas fases e

parametros de projeto dos internos da coluna.

Desenvolveram-se varias correlacdes para determinacdo da condicdo de
afogamento por arraste, baseados no fator de capacidade Csg. Segundo Kister
(KISTER, 1990), a correlagdo de Fair (1961) € considerada padrao por varios
projetistas e é uma das utilizadas por simuladores de processo. Mais
recentemente, tem sido utilizada a correlacdo de Kister and Haas (1987), que

considera maiores detalhes da geometria do prato.

No caso do afogamento decorrente da limitacdo da capacidade do
“downcomer’, liquido aerado (“froth”) retorna ao prato acima pelo “downcomer”,
devido a elevada queda de pressao no prato, altura de liquido no downcomer e
elevada perda de carga. Todas estas variaveis se elevam quando o fluxo de
liguido aumenta, no entanto a perda de carga no prato também se eleva devido
ao elevado fluxo de vapor pelo elemento. Quando a altura de liquido atinge
valor igual ao espacamento entre as bandejas o liquido acumula na bandeja

superior causando o afogamento (KISTER, 1990).

Para o caso de torres que possuem pratos como elementos internos, o
simulador avalia a relacdo entre a altura de liguido no "downcomer" e a

distancia entre os pratos conforme mostrado na figura abaixo:
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Figura 4.8 Altura de Liquido no "Downcomer"

A distancia explicitada como "A" corresponde a altura do liquido no
"downcomer" e a ilustrada como "B" corresponde a distancia entre os pratos no
equipamento. O software de simulacdo assume que se o valor da altura do
liquido atingir 80% da distancia entre uma bandeja e outra, as chances deste
perder a sua eficiéncia € muito elevada, em decorréncia da possibilidade

inundacéo, fazendo com que o processo de separacao fiqgue comprometido.

Desta maneira os resultados obtidos nas simulacdes que foram avaliados de
acordo com este critério, ou seja, foi considerado que o prato estaria operando
proximo do afogamento com sua eficiéncia de separacdo reduzida quando os

valores fossem maiores que o citado acima.

Para o caso dos recheios, o simulador também realiza uma analise similar para
avaliar o afogamento do leito com base no fator de capacidade do vapor. O
software realiza o calculo deste fator para a condi¢cdo de afogamento e também
para a condicdo de operacdo, baseado em correlacbes generalizadas para
predicdo de queda de pressdo. No caso do simulador Aspen, uma das
correlacdes recomendadas € a de Stichlmair (STICHLMAIR, et al., 1989). Se a
relacdo entre o fator de capacidade na condicdo de operacao for superior a
80% do fator de capacidade para a condicdo de afogamento, assume-se que a
eficiéncia de separac@o do recheio & fortemente prejudicada. Considera-se o
valor de 80% como limite, segundo recomendacdes da FRI — Fractional

Research Institute.

4.3.5 Impacto das vazdes internas no HETP e eficiéncia dos pratos

A figura 4.11 ilustra um comportamento tipico de um leito recheado quanto a
relacdo entre a o fator de carga e o desempenho da separagéo expresso pela a

altura equivalente de um estagio teérico (HETP).
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Figura 4.9HETP vs. Fator de Capacidade
Fonte: (STRIGLE, 1987)

Os valores de HETP podem ser considerados constantes para uma faixa
grande de valores de fator de capacidade do recheio (Cs) descrita pelo trecho
B-C da figura 4.11. Com a elevacao da vazao de vapor pelo recheio, o contato
entre a fase liquida e a fase vapor aumenta levando também a elevacdo da
taxa de transferéncia de massa, os valores de HETP serdo reduzidos (regido
C-E-D da curva). Se a vazao de vapor continuar a ser elevada, ocorrera o
arraste do liquido presente no recheio e a eficiéncia do contato entre as fases

sera reduzida sendo este o fator de capacidade operacional maximo (ponto F).

Fica claro a partir da figura acima que ao longo do trecho B-C, o valor da altura
equivalente a um estagio tedrico (HETP) apresenta variagdo minima em
relacdo ao fator de capacidade (Cs). O calculo do fator de capacidade do
recheio leva em consideracédo as vazées internas de liquido e gas através do
recheio, portanto, pode-se concluir também que o HETP sobre pouca variacao
qgquando as vazdes internas sdo alteradas ap0s uma elevagdo de carga
processada desde que o valor do fator de capacidade nao atinja seu valor
maximo operacional justificando assim a aceitacdo de valores de até 80% seu

valor para avaliacdo hidrodinamica dos recheios.
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5 Resultados

Todos os resultados apresentados neste capitulo foram obtidos das simulacfes
nas quais o critério de convergéncia foi considerado satisfatério. Observaram-
se algumas diferencas de pressdo de entrada de corrente em alguns dos
blocos simulados. No entanto, considerou-se que ndo houve comprometimento

na interpretacdo dos resultados de simulacéo.

Os itens a seguir mostram os resultados obtidos para a validacdo do modelo,
na qual se compararam os resultados da simulacdo com os dados reais da
unidade. Compararam-se, basicamente, as vazdes de produtos e coprodutos,
concentracéo de 1,3-butadieno nas principais correntes o perfil de temperatura

dos principais equipamentos.

Uma analise de sensibilidade foi realizada para avaliar o impacto da quantidade
de solvente na separagdo dos produtos, conforme relatado no item 4.3. Os
resultados indicam que os valores utilizados na validagdo do modelo séo os

mais adequados para atender a especificacdo dos produtos da unidade.

Foram realizadas simulagbes de maneira a identificar o ponto considerado
critico tanto o engargalamento do processo quanto ao fenbmeno de
afogamento dos pratos e recheios. A partir desta identificacdo, foi possivel
sugerir a substituicdo dos internos da secédo afetada buscando determinar o
novo patamar de processamento de corrente C4 limitado por um novo ponto de

engargalamento em outra etapa diferente do processo.
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5.1 Validacdo do Modelo

Os resultados obtidos na simulacéo inicial de validacdo do caso de operacéo
da unidade apresentaram resultados satisfatorios. As variaveis consideradas

para comparacao estao descritas a seguir.

5.1.1 Vazéo
Foi realizada a comparacao entre as vazoes obtidas na simulagéao e as vazdes

obtidas na unidade de producéo, os resultados estéo dispostos na tabela 5.1:

Tabela 5.1 Comparacao Resultados — Vazdes - Simulacdo vs. Dados Reais

TAG Descricdo Erro [%]
F10 Vazdo de Butadieno Cru 6,37%
FO7 Vazdo de Carga Desgaseificadora 12,33%
F62 Vazdo de Fundo 12Absorgao 0,59%
F40 Vazdo de Fundo Retificadora 13,68%
F85 Vazdo de Fundo Desgaseificadora 0,84%
F59 Vazdo de Fundo 22Absorgdo 14,06%
FO5 Vazdo de Coproduto (Rafinado) 3,07%
F13 Vazao de Carga Compressor 11,01%
FO6 Vazao de Topo Retificadora 4,44%

Quando é realizada a analise das vazdes que compdem o balanco de massa
global da etapa de destilagdo extrativa (F10, FO5, F85, vazédo de carga e
vazlOes de solvente para as duas torres de absor¢éo) os resultados obtidos na
simulacdo se mostram coerentes com 0s coletados do processo real. As
diferencas encontradas nas correntes intermediarias podem ser atribuidas as
hipéteses consideradas na modelagem e a provaveis desvios dos medidores
de vazado da planta, que em face do tempo de operagdo podem apresentar

alguns erros de medidas.

5.1.2 Composicéao

A comparacdo entre as composicoes da corrente de coproduto denominada
rafinado e da corrente de produto butadieno cru estdo explicitadas nas figuras
5.1e5.2.
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Composi¢ao Co-Produto

100
90
80
70
60
50
40
30
20
10

0

[%(m)]

n-Butano

i-Buteno

M Simulagao [%(m)]

14,70

85,10

M Dados Reais [%(m)]

13,88

86,01

Figura 5.1 Comparacao Composicao - Simulacéo vs. Dados Reais —

Coproduto

As composi¢cdes dos demais componentes apresentaram valores muito

proximos a zero em conformidade com o processo em operagdo. Para o caso

do 1,3-butadieno, a quantidade contida na corrente de coproduto atendeu a

especificacdo de 0,01%(m) também em conformidade com o processo em

operacédo. O erro encontrado entre os dados do modelo e os dados reais para

0s componentes explicitados no grafico da figura 5.1 foi de aproximadamente

6% para o n-butano e 1% para o i-buteno.

100,00
99,00
98,00
97,00
96,00
95,00
94,00
93,00
92,00
91,00
90,00

1,3-Butadieno

99,67

99,00

Simulagdo [%(m)]

Dados Reais [%(m)]

Figura 5.2 Comparacdo Composi¢éo - Simulagdo vs. Dados Reais — Produto
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Para o caso da corrente de produto, a pureza obtida para o 1,3-butadieno foi de
99%(m), valor proximo do obtido no processo. Os demais componentes
(metilacetileno, 1,2-butadieno e 4gua) compdem a fracdo restante. Destaque
para valores despreziveis dos componentes n-butano, i-buteno e etilacetileno
em coeréncia com o0 processo real, visto que séo eliminados em etapas
anteriores (n-butano e i-buteno na 12 Torre de Absorcéao e etilacetileno na torre

desgaseificadora).

Conforme explicado no item 4.2.3, a determinagcdo do numero de estagios
tedricos foi realizada buscando minimizar os erros na composicao das

correntes de coproduto e de produto quando comparados com 0 processo real.

5.1.3 Temperaturas e Cargas Térmicas

Realizou-se, também, a comparacdo entre os valores das principais
temperaturas do processo medidas e as obtidas pela simulacdo. A aderéncia
do modelo é ainda maior que as vazdes existindo apenas dois pontos onde a

diferenca entre a simulagéo e os dados de processo € proxima de 5°C.

Comparativo - Temperaturas Simulagao vs. Dados Processo

160
140
120
100
80
60

Temperatura [°C]

40
0

Temperatura
Refluxo
1°Absorg¢do

Temperatura
Topo 1°Absor¢do

Temperatura
Fundo
1°Absorg¢do

Temperatura
Refluxo
2°Absorgdo

Temperatura
Fundo
Retificadora

Temperatura de
Topo
Desgaseificadora

Temperatura de
Fundo
Desgaseificadora

m Simulagdo [°C]

42,8

42,8

58,4

40,5

71,3

61

149,8

m Dados Reais [°C]

42,7

43,0

57,6

40,5

66,3

56,4

149,2

Figura 5.3 Comparativo Temperatura - Simulacéo vs. Dados Reais

A carga térmica utilizada na torre desgaseificadora foi comparada com a vazéo
de vapor obtida no processo. Apoés realizar a conversdo assumindo a entalpia
de condensacédo da classe de pressao do vapor utilizado no processo (10

kgf/cm2g saturado), o valor inserido no simulador apresenta um erro de
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aproximadamente 7% quando comparado com a vazdo real medida no

Processo.

5.2 Cenarios de Operacéao

Nesta se¢cdo sdo apresentados os resultados obtidos nas duas andlises de
sensibilidades descritas no item 4.3. Foi realizada a simulacdo de cinco
cenarios de operacao e os resultados analisados juntamente com os obtidos na

validagéo do modelo.

5.2.1 Analise de Sensibilidade - Razdes Solvente/Carga

A partir do caso base (validagdo do modelo), foram realizadas cinco variagoes
no sentido de reduzir a relacdo de solvente/carga das duas torres de absor¢ao
(51 e 54). Foi proposta uma variacédo de 5% em relacdo ao valor do caso base
para cada cenario. As vazdes de solvente utilizadas estdo explicitadas na
tabela 5.2:

Tabela 5.2 Vazbes Solvente - Variacdo Relacdo Solvente/Carga

Vazdes Solvente 12 Absorgdo Solvente 22 Absorg¢do Vazdo Retirada Retificadora
Caso Base 9,54 2,00 0,90
-5% 9,06 1,90 0,86
-10% 8,58 1,80 0,81
-15% 8,11 1,70 0,77
-20% 7,63 1,60 0,72
-25% 7,15 1,50 0,68

Para cada cenério, foram avaliadas as composi¢cbes de 1,3-butadieno na
corrente de produto para verificar a adesdao ao modelo validado e a

especificacdo que a unidade foi projetada.
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Vazao de Produto e Concentragao de 1,3-Butadieno
100% I Concentragdo Butadieno [%(m)] == \/az3o 0,30
98% 0,45
96% 0,40
94% 0,35
92% 0,30
90% 0,25
88% 0,20
86% 0,15
84% 0,10
82% 0,05
80% 0,00
-25% -20% -15% -10% -5% Caso Base

Figura 5.4 Vazéo e Concentracdo de 1,3-butadieno - Corrente de Produto -
Cenarios

Os resultados apresentados na figura 5.4 mostram que as vazdes de solvente
e de produto apresentam correlacdo. A reducéo na relacdo entre o solvente
utilizado e a carga processada com concentracao fixa de 1,3-butadieno implica
em uma menor pureza do produto da etapa de absor¢céo do processo e uma
menor vazao deste. Conforme ilustrado na figura 5.5, a vazédo de coproduto e a
concentragdo de 1,3-butadieno para todos os casos avaliados foram maiores

gue os resultados obtidos com o modelo validado.
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Vazao de Co-Produto vs. Concentragao de 1,3-Butadieno
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Figura 5.5 Vazéao e Concentracao de 1,3-butadieno - Corrente de Coproduto -
Cenarios

A carga térmica no refervedor da torre desgaseificadora e sua temperatura de

fundo para todos os casos estdo ilustradas na figura 5.6.

Torre Desgaseificadora 53 - Temperatura e Carga Térmica
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-25% -20% -15% -10% -5% Caso Base

Figura 5.6 Temperatura de Fundo e Carga Térmica - Refervedor Torre 53
(Desgaseificadora)

A Figura 5.7 expressa a razdo carga térmica do refervedor/vazao de produto.
Nota-se que com 0 aumento da vazdo de processamento ocorre uma sutil

diminuicdo da demanda térmica relativa.
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Razao Carga Térmica Refervedor / Vazdo de Produto
0,025
0,023
0,021
0,019
0,017
0,015 T T T T r )
-25% -20% -15% -10% -5% Caso Base

Figura 5.7 Razéo Carga Térmica Refervedor por Vazéo de Produto

Para todos os casos foi confirmada a inexisténcia de hidrocarbonetos na
corrente de fundo da torre desgaseificadora. O valor da temperatura de fundo
se mantém constante e proximo do valor obtido pelo caso base, pois esti

associada a consideracao de equilibrio no fundo da torre.

De maneira l6gica é possivel concluir que a quantidade de energia a ser
fornecida ao sistema para garantir que o solvente esteja isento de qualquer
hidrocarboneto na corrente de fundo da torre desgaseificadora (53) €

diretamente proporcional a quantidade de solvente fornecida ao sistema.

Através da andlise dos resultados obtidos, fica claro que a relacdo entre a
vazao de solvente em ambas as torres e a carga processada, quando reduzida
a valores menores que o0s obtidos no modelo validado, ndo atende as
especificacdes do processo quanto a pureza do 1,3-butadieno na corrente de

produto e coproduto.
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5.2.2 Cenarios de Operacgao e Avaliagdo Hidraulica dos Internos dos

Equipamentos

Simularam-se trés cenarios para determinacdo da maxima carga de
processamento onde sdo satisfeitas as especificagcdes do produto e coproduto.
Consideraram-se as vaz0es de processamento maiores que o caso base de
corrente C4 no sistema. Os resultados obtidos foram comparados com os

obtidos na validacédo do modelo.

Os resultados obtidos para a vazao (em relagcdo ao caso base) e pureza da

corrente de produto estéo ilustrados na figura 5.8.

Produto - Vazao e Composicao

100% 0,55
99%
98%
97%
96%
95%
94%
93%
92%
91%
90%

99,0% 99,0% 99,1% 99,1%

- 0,53

- 0,51

- 0,49

0,47

[%(m)]
Vazao

- 0,45

I 1,3-butadieno - 043

== \Vaz3o

- 041

0,39
Base 1,06 1,10 1,15

Figura 5.8 Vazédo e Composicéo - Corrente de Produto - Elevagédo da Carga
Processada

Conforme esperado, a vazdo de produto se eleva proporcionalmente com a
carga, para todos os cenarios simulados, a composicdo da corrente se
manteve muito préxima da especificacdo desejada e da condi¢do validada de
99,0%.

A corrente de coproduto também nao sofreu alteracfes quanto a composicao
de n-butano e i-buteno, permanecendo os valores obtidos na validacdo do

modelo. A vazdo de coproduto mostra, também, um comportamento
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diretamente proporcional a elevacdo de carga de processamento da unidade,

como pode ser observado na figura 5.9.

100%
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80%
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0%

Co-Produto - Vazao e Composicao

I n-Butano I i-Buteno === \azao

Base 1,06 1,10 1,15

Cendrios - Variagdo de Carga

0,80
0,70
0,60
0,50
0,40
0,30
0,20
0,10

0,00

Vazdo

Figura 5.9 Vazao e Composigéo - Corrente de Coproduto— Elevacdo da Carga

Processada

A carga térmica do refervedor da coluna de desgaseificacdo do solvente (53)

foi um parametro determinado de acordo com o descrito no item 4.2.3. Para

cada cenario o critério considerado foi o valor obtido da composicao, de forma

a garantir

temperatura de fundo da torre decorre desse critério.

a isencdo de hidrocarbonetos (solvente desgaseificado).

A

Os resultados obtidos para a carga térmica do refervedor da coluna (53) e da

temperatura em funcdo da vazao de carga estéo ilustrados na figura 5.10.

Novamente € possivel observar que a carga térmica do refervedor se eleva

com a quantidade de solvente inserida no sistema.
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Torre Desgaseificadora 53 - Temperatura e Carga Térmica
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Figura 5.10 Temperatura de Fundo e Carga Teérmica - Refervedor Torre 53
(Desgaseificadora) - Elevacédo de Carga Processada

As cargas térmicas dos condensadores das torres de absorcdo 51 e 54,
também foram calculadas e os valores obtidos sdo proporcionais as vazfes de
carga, conforme mostrado na figura 5.10. A elevacdo na quantidade de
corrente C4 processada no modelo implica em maiores vazdes de produto e
coproduto e, consequentemente valores maiores de carga térmica de
resfriamento nos condensadores para garantira que as correntes estejam nas
condi¢cbes impostas (42,8 °C para o topo da 12 torre de absor¢ao e 40,5°C para
o topo da 22 torre de absorcéo).
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CargaTérmica Condensadores
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Figura 5.11Carga Térmica - Condensadores Torres 51 e 54 - Elevacéo de
Carga Processada

Quando realizado o célculo da razéo entre a carga térmica dos condensadores
e a vazado de destilado oriundo de cada equipamento pode-se notar que 0sS
valores para todos os cenarios ficam praticamente constante conforme figura
5.11.

Razao Carga Térmica dos
Condensadores / Vazao de Destilado
0,200
0,180
¢ ¢
— 0,160
% =¢=Torre 51
20,140 == Torre 54
0,120 — —i = 1l
0,100
Caso Base 1,06 1,10 1,15

Figura 5.12 Razéo Carga Térmica / Vazao de Destilado

A avaliacdo hidraulica dos internos foi realizada com base no procedimento

descrito no item 4.3.4. Na andlise apresentada o limite hidrodinamico de uma
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dada seccao decorre da operacao limite de um prato ou de uma da altura de

recheio desta seccéo.

Considerou-se como critério para o limite hidrodinAmico, no caso da secg¢éo
com pratos, a relacdo entre a altura de liqguido no "downcomer" e o
distanciamento dos pratos, e no caso de seccdo recheada, o fator de

capacidade de afogamento.

Avaliacao Hidraulica - Se¢oes de Recheios
0,8
0,7 — : ; —
‘;
0 06 r—
-]
5]
20,5 =
®
Q
8 OI4
g Torre 51 - Recheios
:‘5_, 03 =>é=Torre 52 - Recheios
s
0,2 == Torre 53 - Recheios #1
0,1 ®=—Torre 53 - Recheios #2 |——
0
Caso Base 1,06 1,10 1,15

Figura 5.13 Avaliacdo Hidraulica vs. Elevagédo Carga Processada - Secdes de
Recheios

A figura 5.11 ilustra os resultados do fator de capacidade em funcdo da carga
processada. Nota-se, que para o caso das sec¢Oes de recheios instaladas nos
equipamentos nao foi possivel evidenciar em nenhum cenario de elevacéo de
carga avaliado valores superiores a 0,8 (80%). Isto implica que cada secéo é
capaz de desenvolver a separacao requerida dentro do limite hidrodinamico
considerado e provavelmente de forma eficiente. Pode-se notar que para o
caso base, a torre desgaseificadora apresenta maior demanda de seus
elementos internos, este comportamento é diferente nos demais casos
simulados. Isso pode ser explicado pelo perfil de concentragcdo de
hidrocarbonetos no solvente nestas secbes fazendo com que a vazéo de
liqguido através das secdes dos recheios seja maior. Esta concentracdo é

afetada de acordo com a quantidade de energia que € disposta ao solvente na
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torre desgaseificadora que foi determinada variando a carga térmica utilizada
no equipamento tendo como objetivo minimizar a concentracdo de

hidrocarbonetos na corrente de fundo.

Quando realizado a mesma analise critica para as se¢des que contém pratos
instalados, conforme ilustrado na figura 5.14, pode-se concluir que a secéao de
pratos instalada na parte inferior da torre retificadora 52 teria seu desempenho
comprometido, visto que os valores para 0s cendrios simulados ultrapassaram
o limite estipulado no item 4.3.4. O nivel de liquido no "donwcomer" atinge
valores proximos a 80% do distanciamento existente entre as bandejas
instaladas na secdao, isso implica na possivel elevacao do nivel de liquido a um
patamar maior que o projetado na regido onde estdo instaladas as valvulas
responsaveis em permitir o fluxo ascendente de vapor. Este € um dos
mecanismos conhecidos para o afogamento de uma bandeja conforme também

citado no item 4.3.4.

Avaliacao Hidraulica - Se¢oes de Pratos
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Figura 5.14 Avaliacdo Hidraulica vs. Elevacédo Carga Processada - Secdes de
Pratos

Fazendo uma analise critica dos resultados obtidos com os valores de

validacdo do modelo, pode-se concluir que a unidade ja opera proxima do limite
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hidraulico para a secédo de pratos instalada na torre retificadora 52. O valor
obtido com as vazbes de validacdo é de 0,77, muito proximo do limite
tipicamente sugerido. Qualquer elevacdo de carga compromete o bom
funcionamento desta secdo ocasionando uma separacdo insatisfatéria com

possivel perda de especificacdo das correntes de produto e coproduto.

A figura 5.15 foi idealizada buscando ilustrar os valores utilizados na avaliacao
de cada secao de internos instalados nos equipamentos, sua posicdo na
organizacdo do processo e também correlacionando com os fatores de
capacidade. Conforme diagrama explicitado na figura 4.1, tanto a 12 torre de

absorgao 51.

Torre 51 - Pratos

Torre 51 - Recheios

Torre 54 - Pratos #2

M Caso Base
Torre 54 - Pratos #1
1,06
Torre 52 - Recheios 1,10
Torre 52 - Pratos m1,15

Torre 53 - Recheios #1

Torre 53 - Recheios #2

0 0,2 0,4 0,6 0,8 1

Figura 5.15 Comparativo - Fatores de Avaliacdo Hidraulica

Fica claro que nas condicfes existentes, que 0 processo ja opera proximo da
sua capacidade maxima. As analises dos novos cenarios de operacéo
indicaram que o ponto de engargalamento esta localizado na secdo de pratos

da torre retificadora (52).

Partindo do pressuposto que a unidade ja estd em operacao e que a instalacao
de uma nova torre retificadora com diametro maior € 0s mesmos tipos
elementos internos poderia ser uma agdo economicamente invidvel. Uma
maneira encontrada para elevar a capacidade da unidade seria a substituicdo
do conjunto de bandejas localizada na secao de fundo da torre retificadora por

um leito de maior capacidade.
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Desta maneira, foi realizada a configuragéo do software de simulacéo alterando
a secdo de pratos por uma de recheios equivalentes aos utilizados nos demais
equipamentos e executada a uma nova elevacdo na vazdo de carga a ser

processada na unidade.

O resultado obtido, nesta nova configuracdo, foi o processamento de uma
carga maxima 23% superior a capacidade limite antes da substituicdo do
interno da torre retificadora (52), mantendo-se as especificagdes das correntes
de produto e coproduto. A figura 5.15 ilustra os fatores de capacidade para o
novo sistema considerado. Constata-se que 0 novo ponto de engargalamento
foi a secdo de topo da torre desgaseificadora (53), os demais internos

atenderam a demanda quando a avaliagao hidrodinamica.

Torre 51 - Pratos

Torre 51 - Recheios

Torre 54 - Pratos #1

M Caso Base
Torre 54 - Pratos #2
1,06
Torre 52 - Recheios #1 m1,10
Torre 52 - Recheios #2 1,15

Torre 53 - Recheios #1

Torre 53 - Recheios #2

o o1 02 03 04 05 06 07 08 09 1

Figura 5.16 Comparativo - Fatores de Avaliacdo hidrodindmica - Troca Secao
Pratos 52

O novo cenario de operacdo, com uma nova secao de retificacdo da torre (52),
configura uma maior capacidade de processamento. Trata-se, no entanto, de
modificagdo que demandaria custos fixos de investimento e custos
operacionais maiores ao do cenario atual. De forma a subsidiar uma futura
analise destes custos, apresenta-se na Tabela 5.3 um quadro comparativo dos
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dois cenarios, o caso com a torre retificadora com pratos e o caso base com a

torre original.

Tabela 5.3 Comparacao Caso Base com vazéo 23% maior.

Descrigao Caso Base 1,23 Raz3o Caso Base/1,23
Vazdo Solvente - 51 [t/h] 9,54 11,76 0,81
Vazdo Solvente - 54 [t/h] 2,00 2,46 0,81
Carga Térmica Condensador 51 [Gcal/h] 2,1 2,4 0,89
Carga Térmica Condensador 54 [Gcal/h] 1,2 1,5 0,81
Carga Térmica Refervedor 53 [Gcal/h] 7,7 9,4 0,82
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6 Discussodes e Conclusdes

O objetivo deste trabalho foi realizar a implementacédo e validagdo de um
modelo representativo da etapa de destilagdo extrativa de uma unidade de
processamento de 1,3-butadieno de uma corrente rica em hidrocarbonetos C4
e, partindo deste modelo, avaliar a capacidade do ativo quanto a um

incremento na sua capacidade de processamento.

O agrupamento de compostos de acordo com a similaridade de suas moléculas
e respeitando a dindmica observada no processo real pode ser considerada um
divisor de aguas deste trabalho uma vez que ap0s realizada, foi possivel a
obtencdo de resultados coerentes e uteis. Constatou-se a inviabilidade,
conforme observado, a convergéncia de um modelo contendo dezessete
componentes diferentes tornou-se uma tarefa de elevado grau de
complexidade, demandando uma carga computacional ndo compativel com a

disponivel e apresentando resultados inconclusivos e incoerentes.

A determinacdo dos modelos termodinamicos a serem utilizados nos diversos
blocos de calculo que integram o modelo foi outra etapa importante. A
caracteristica dos componentes existentes no processo foi respeitada na
escolha de um método onde fosse considerado a ndo idealidade da fase liquida
devido a presenca de um solvente polar em contato com os hidrocarbonetos. A
guantidade de parametros de interacdo dos componentes envolvidos foi
considerada para a escolha do modelo termodinamico (UNIQUAC) e os dados
ndo disponiveis no simulador foram determinados através de ferramentas
preditivas devido a falta de dados experimentais. O mesmo raciocinio foi
realizado para a fase gasosa e também para etapas onde a quantidade de
solvente ndo fosse significativa, buscando a utilizacdo de um modelo que
representasse a interacdo dos componentes, porém de maneira simplificada

tendo em vista a demanda computacional.

O modelo devidamente construido foi validado a partir de informacdes
coletadas de uma unidade de extragédo de butadieno operacional. Os principais
dados considerados forma: vazdes, temperaturas e concentragdes. Estes

dados industriais foram de suma importancia para consolidar a
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representatividade das informacfes geradas a partir das simulacfes. A
comparacao entre os dados gerados pelo software de simulagcdo e os
resultados reais apresentaram poucas diferencas, confirmando a aderéncia do

modelo construido e seu propdsito.

De posse de um modelo representativo iniciou-se a etapa de analises de
diferentes cenérios de operacdo. Considerando-se incrementos na capacidade
de processamento e também identificacdo de pontos de engargalamento do
ativo existente. A primeira analise realizada foi a avaliacdo da quantidade de
solvente utilizada no processo frente a especificacdo das correntes de produto
e coproduto. Conforme demonstrado, em todos 0s cenarios propostos de
reducdo da razéo solvente/carga para as duas torres de absorcédo, as
composicdes das correntes de produto e coproduto ndo apresentaram o nivel
de pureza requerido. Fica comprovado que a quantidade de solvente utilizada
no processo € um fator determinante, juntamente com a raz&o de retirada da
torre retificadora pela carga processada, influenciando fortemente a
concentracdo de 1,3-butadieno nas correntes tanto de produto quando de

coproduto.

Desta forma, inviabiliza-se qualquer possibilidade de elevar a eficiéncia da
unidade através de uma reducdo na vazao de solvente circulante pela mesma.
Conforme demonstrado, quanto menor a vazao de solvente circulante, menor a
guantidade de energia requerida na torre desgaseificadora para garantir a

auséncia de hidrocarbonetos no solvente.

A proposta seguinte foi a determinacdo de maior processamento de carga pelo
ativo existente com base nos fatores de capacidade dos internos instalados nos
equipamentos. Foi possivel determinar a condicdo limite de afogamento em
algum dos pratos da torre retificadora, segundo critério de Kister (KISTER,
1990).

O modelo demonstra que o sistema, quando requisitado a processar cargas
mais elevadas, apresenta resultados que indicam alta probabilidade de
afogamento da secdo mencionada. As demais etapas do processo apresentam

valores favoraveis.
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Decidiu-se pela realizacdo de uma nova analise, porém com a alteracdo da
secdo de pratos que limitavam a operacdo do processo em cargas mais
elevadas, mas mantendo-se o diametro da coluna, por uma sec¢ao de recheios
idénticos aos utilizados na 12 torre de absor¢do e na se¢do de topo da torre
retificadora. Os resultados das novas simulacdes apontaram a viabilidade de
um incremento de 23% na vazao de carga a ser processada e o novo gargalo

do processo fica localizado agora na sec¢ao superior da torre desgaseificadora.

Esta alteracdo, dentre as possibilidades existente, se mostra a mais favoravel ,
principalmente, considerando-se a complexidade de se aumentar o diametro da
secdo afetada. No entanto, deve-se considerar um investimento associado a

mudanca além do custo operacional envolvido.

Conclui-se que, foi possivel verificar beneficios obtidos de um modelo que
represente uma unidade industrial com grande aderéncia. Ficaram evidentes,
através da utilizacao deste, as limitagdes do processo atual quanto a processar

maiores quantidades de carga.

Sugere-se para trabalhos futuros realizar um estudo sobre a viabilidade
econdmica para possiveis alteracdes de grande porte na unidade existente a
partir dos resultados gerados por esse modelo. A flexibilizacdo do ativo quanto
a novas composicdes de carga e de solvente também podem ser analisadas
através da utilizagdo desta ferramenta uma vez que € possivel reduzir o grau
de incerteza quanto a dindmica do processo quando este é demandado além

dos seus limites de projeto.
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