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Processos industriais sdo compostos por unidades e
correntes, as quais constifuem uma malha integrada de
maneira a obter produtos desejados. Isto pode ser estendido
aos seres humanos, pois estes também séo constituidos de
diversas unidades, denominadas de orgdos, que
devidamente infegrados por uma rede neurolégica, compdem
uma pessoa. As diversas formas de respostas enconfradas
em um processo também se manifestam nos seres
humanos, mediante expressfes tais como. amor, dor,
alegria, tristeza, entre outras formas de emogdo, diante disto,
a busca do methor desempenho de um processo depende da
capacidade de percep¢do das mudancas destas condigbes.
A partir delas deve-se buscar situagles que conduzam a
pontos do 6fimo desempenho.

As adversidades encontradas no decorrer de nossas
vidas, podem ser consideradas, similarmente como uma
perturbagdo de um processo, que acontece das mais
variadas formas e deve ser compreendida e analisada para
atingir um estado de equilibrio. Desta forma estas
perturbacdes devem ser questionadas a fim de ser possivel
trabaihar o comportamento humano, tanto do ponto do ponto
de vista emocional, como racional. Com isto, deve-se estar
ciente para o tipo de modelo de vida que se deseja,
objetivando sempre respostas na forma de realizagfes
pessoais. Portanto, assim como respostas ruins servem de
alerta na modelagem de um processo, na vida, estas devem
ser referéncias para a busca de um methor entendimento de
nossos atos, para consequentemente alingirmos um ponfo
6timo: a felicidade.
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Resumo

No presente trabalho € proposta uma estratégia de otimizagéo baseada no
acoplamento de técnicas deterministicas e estatisticas. Pretende-se fazer
andlises de integracdo do ponto de vista energético e massico. Estas estratégias
visam a utilizagdo do formalismo matematico, utilizado na simulacéo e otimizacéo
de unidades individuais por meio deterministico, bem como o emprego de
metodologias estocasticas que permitem a otimizagéo global de toda a planta.
Como estudo de caso © processo de obtengdo de acetaldeido, sera considerado.
Este processo apresenta partes ndo lineares, constituindo um exemplo
interessante para mostrar a viabilidade da presente proposta de abordagem local
e global. A nivel local, dificuldades de natureza operacional, que interferem
diretamente na convers@o de etanol & acetaldeido. A andlise global, tem por
objetivo a integracéo energética do processo, de forma a minimizar a carga
térmica envolvida. Em ambas as situag¢des faz-se um confronfo entre o formalismo
deterministico a0 estocastico. Ainda, fez-se uma avaliac@o energética do processo
de limpeza de oleo de soja mediante a aplicacdo da tecnologia "Pinch”. Mostra-se
portanto, as restricbes e vantagens desta abordagem, bem como as saidas da
ofimizacdo de processos ja em funcionamento, cuja modelagem matematica
muitas vezes é dificil de ser aplicada.



Abstract

In the present work a strategy of set optimization is proposed by joining
deterministic and statistics techniques al. . Intents to do analyses of integration of
the energy point of view and mass. This sirategy seeks the use of the
mathematical formalism, used in the simulation and optimization units for half
deterministic, as well as the employment of stocastic methods that allow the global
optimization of the whole plant. As a case study the acetaldehyde process is
considered. This process presents non linear parts, constituting an interesting
example to show the viability of the present proposal of optimization from both
viewpoints local and global. At the local level, difficulties of an operational nature
appear, that interfere direclly in the etanol conversion to the acetaldehyde. The
global analysis, has for its objective the energy integration of the process, in a way
to minimize the involved thermal load. In both situations there exists a
confrontation between the formalism deterministic and stocastic method. However
an energy evaluation of the process of soy oil cleaning by means of the application
of the " Pinch " tecnology was possible. Therefore, the restrictions and advantages
of this aproach is shown, as well as the successes of process obtimizations
already in operation, whose mathematical model is offten difficult to applied.
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Nomenclatura

aj = fator de freqéncia;

bj = energia de ativagédo, J/mole,

Cp = capacidade calorifica ( kcal / kg °C );

D = diametro interno { m );

Do = diametro externo (m ),

Dp =didmetro da particula ( m );

e= fracdo de vazios no leito |

G = vazdo méassica superficial ( kg / h m2 );

Gb = vazdo massica de refrigeracéo (kg /h m? );

he = coeficiente externo de transferéncia de calor { keal / kgmotl
Ho = calor de oxidag&o Etanol Acetaldeido ( kcal / kgmol };
K - numero de variaveis controladas;

Ka = condutividade térmica do ago inoxidavel (Btu/ h ft °F );
Kg = condutividade térmica do ar ( Btu/h ft °F );

kj: constante da taxa de reacao,

P = presso parcial (atm );

P = pressao total (atm)

PM =massa molecular média da mistura reagente ( kg / kamol );
R=constante universal dos gases, Ji{mole K);

rw = taxa da reac¢do (kmol de reagente /h kg de catalisador);
Ra = relac&o molar arf/etanol;

Re = numero de Reynolds (adimensional );

p = densidade do gas (kg /m3);

pb = densidade aparente do leito (kg/m3);

T = temperatura inicial em celcius ( °C );

Tb = temperatura de resfriamento (°C );

U = coeficiente global de transferéncia de calor (kcal/hm C);
X =conversio;

(Xj)inf - limite inferior atribuido a cada variavel controlada;
(Xi)sup - limite superior atribuido a cada variavel controlada;
Z = Posi¢ao no sentido axial do reator (m };

H

K



Subscrito

et= etanol
ac=acetaldeido



Capituio 1 — Aspectos Gerais Sobre Simulagéo e Ctimizagao de Processos 20

CAPITULO 1 - ASPECTOS GERAIS SOBRE SIMULA GAOE
OTIMIZAGAO DE PROCESSOS

1.1 Introdugao

Existe, atualmente, um grande incentivo para a simulacéo e a otimizacéo
de processos. isto deve-se, em parte, as necessidades constantes de se obter
processos mais competitivos. Dentre as possibilidades para se atingir estes
objetivos encontram-se as aplicagdes da simulagdo e otimizag&o, como uma
forma de promover avaliacGes de natureza econdmica e de operabilidade de
processos, visando a minimizagdo de perdas e a manutengdo da
produtividade. Devido as politicas de globalizag&o, otimizar é sindnimo de
garantia de mercado ou de extensé&o da sobrevida do produto.

Através de simulacBes sdo estabelecidas condi¢bes de operagdo que,
por sua vez, deveréo ser alvo de estudo na otimizacéo, tanto a nivel econdmico

como operacional do processo.

Aparentemente, simular e otimizar unidades individuais parece ser uma
atividade simplista, e muito difundida at¢ o momento (Husain, 1986)}.
Entretanto, quando inimeras unidades e correntes de processo estac
envolvidas, otimizar um “flowsheel” ("flowsheet” retrata a unido de fodas as
correntes as unidades de operacdo) complexo muitas vezes torna-se uma
tarefa dificil, a ndo ser que sejam utilizados geradores de “flowsheet”, tais
como simuladores de processos estaticos efou dinamicos, os quais permitem
otimizar de maneira “on line" , através de moédulos otimizantes , ou mediante

interface com programas desenvolvidos para este fim.
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Dentre as principais caracteristicas possiveis de serem avaliadas na
operagéo de plantas quimicas tem-se:

1. FLEXIBILIDADE: Permite avaliar a capacidade de absorver
pequenas mudangas sem que isto venha a comprometer a qualidade do
produto final e, portanto , estratégias de controle tornam-se necessarias
para que estas perturbacbes sejam faciimente ajustadas a valores de
“set point” , estabelecidos no projeto inicial.

2. SEGURANCA: Esta associada & conducdo da operacdo sem que
ocorra qualquer sinistro em decorréncia de falhas, tanto de natureza
pessoal quanto da variabilidade de seus acessorios e unidades de

producéo.

3. RESTRICOES AMBIENTAIS: Processos devem operar de maneira
politicamente correta do ponto de vista da geragdo de subprodutos, de
forma a minimizar o impacto destes subprodutos na degradacédo da

qualidade de vida, e, como conseqiéncia, causar danos ao ecossistema.

4. ECONOMICAS: Producdo qualitativa dos produtos, devendo os
mesmos estarem sempre dentro das faixas de aceitabilidade impostas
pelo mercado. Isto significa ndo permitir variabilidade nos periodos de
entrega bem como das caracteristicas do produto, além da busca

constante da minimizacgdo dos custos de produgéo.

5. RESTRICOES OPERACIONAIS: S3o decorrentes das adversidades
de equipamentos, suas intera¢des e a manutencdo de uma operacio
estavel. Isto , poderd implicar na operagdo da planta de forma a permitir
a geragdo de produtos dentro de faixas especificas, bem como
informagdes que permitem conduzir as novas condigbes de operacéo

estaveis na busca de 6timos de produgéo.
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O sincronismo entre as cinco atividades permitira o sucesso ou a falha
da produgdo, e deve ser garantido por intervencgbes externas tais como
estratégias de controle “on line” e de otimizagdo de forma a garantir a
constancia das condigbes operacionais.

Dentre os objetivos de controle, duas classes podem ser enumeradas.
Na primeira , esta referenciada o controle de qualidade, tanto do produto como
da producéo , de forma a garantir as necessidades impostas pelo mercado. Por
outro lado, uma vez garantidas as restri¢bes acima, ou seja, a manutengéo da
planta em conformidade com a sua concepgdo, promover constantes
investigacdes nas condi¢cbes operacionais de forma evolutiva com o objetivo de
obter redug@o nos custos de produgdo e minimizacdo na geragao de poluentes,

garantindo-se ainda a estabilidade da planta.

Este paradigma entre manter ¢ processo em constante “estabilidade
instavel” pode gerar controvérsias, entretanto, sabe-se que pequenas
modificacbes nas variaveis controladas podem conduzir a novas situagdes que
possibilitem a reducdo significativa nos custos operacionais (Box e
Draper,1963), bem como um methor entendimento das intera¢fes existentes

entre as variaveis do processo.

1.2 Objetivos deste Trabalho de Tese

Dentro deste contexto, pretende-se apresentar diversas formas de
otimizacg#o, tanto a nivel local como global, com possibilidade de aplicacdo em
plantas que operam em condicdes de estado estacionario, aplicando-se analise
de flexibilidade, otimizacdo energética, operagdo evolutiva e otimizacdo
deterministica. Como caso de estudo, apresenta-se o projeto do processo de
obtencéo do acetaideido, bem como algumas aplicacdes industriais relevantes,

tais como a de um processo de refino de dleo de soja.
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Para que este objetivo possa ser concretizado, faz-se necessario ©
desenvolvimento de uma metodologia que permita a concepcdo de processos

ecologicamente corretos.

1.3 Justificativa

A simulacéo e a otimizacdo tém sido ferramentas fundamentais nas

fases de estudo, desenvolvimento e melhorias de processos quimicos.

O "design” de processos quimicos ndo deve somente exibir balancos
otimos , entre o custo operacional e capital, mas tambem mostrar as
caracteristicas operacionais que levam em conta a performance econbmica ,
onde variacdes operacionais € ambientais s8o comuns.

Muitos métodos de andlise em sintese de processos e otimizacéo de
"flowsheet” consideram as condi¢bes de uma simples operacdo unitaria.
Embora estes procedimentos tenham apresentade bons resultados, existe uma
falha entre a obtencdo de condigcSes de projeto e as que realmente s&o
implementadas na pratica. Esta falha deve-se , principalimente , ao fato de
procedimentos convencionais para sintese e otimizacdo de plantas quimicas
nao levarem em consideragéo fatores que relatam a operabilidade da planta.
Entretanto, uma pratica comum é a adicdo de equipamentos, e/ou a operagéo
de projetos super dimensionados, como forma de promover meihorias nas
caracteristicas operacionais do processo. Esta aproximacéo ndo garante que
condigbes Otimas ou condigbes operacionais viaveis sejam alcancadas quando
perturbacbes estdo presentes. Tais alleragBes levam a planta a operar em
condigdes que sdo diferentes das previstas no projeto inicial (caracteristicas
operacionais estabelecidas na concep¢éo do projeto) (Stinghen, 1992).

Com novas técnicas de abordagem de problemas de otimizagéo de
processos, € possivel relacionar-se aspectos de natureza econdmica e de
operabilidade. Esta metodologia de simulacdo e otimizacéo global permite

incorporar todas as variaveis de processo e de projetos a fim de se conseguir
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uma vasta quantidade de informagdes necessarias a concepcao e operagdo de
plantas quimicas. Com o advento de condu¢ado multipropostas destas plantas,
ou seja, a producdo diversificada de produtos na mesma configuragdo

estrutural, este tipo de andlise torna-se muito mais importante.

A aplicacdo de técnicas de simulac@o e otimizag@o de processos tem
despertado grande interesse no estudo de plantas quimicas j& existentes, na
concepgado e operacao de novos processos. Este interesse deve-se , em parte |
aos beneficios encontrados, tais como: ambiente facit simulador-usuario,
atualizacbes constantes de bancos dados, de propriedades basicas e
termodinamicas e, custo acessivel dos software com relacdo aos beneficios
encontrados {Swaney,1985).

Outro aspecto importante desta pratica deve-se a evolugdo dos recursos
computacionais (“hardware”), bem como de aplicativos (“software”), tais como

simuladores estaticos e dinamicos de processos com mddulos otimizantes.

Esta mudanga de pratica, isto ¢, a andlise dos processos néo mais
encarada como etapas isoladas e mas sim, com o conhecimento do conjunto

de interagbes enire unidades e suas correntes, tem-se mostrade um tanto
quanto promissora e eficaz (Stinghen, 1992).

Neste trabalho, deseja-se apresentar uma metodologia de concepgao,
andlise e otimizagdo de processo, de maneira conjunta, considerando-se todas
as interagbes possiveis de ftransporte de massa, calor, bem como as
possibilidades da minimizac&do de subprodutos, de forma a permitir encontrar
condigdes de operacdo otimizadas a nivel global.

Dois aspectos relevantes sdo considerados:

¢ A estratégia de otimizagéo a ser elaborada leva em conta uma
abordagem global, avaliando-se os efeitos integrados de calor e
massa, do processo de produgdo de acetaldeido, precursor
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importante na sintese de novos produtos quimicos, via rota
alcoolquimica (Maciel, 1985).

+ A associagao de técnicas deterministicas e estocasticas parece ser
uma das alternativas vidveis na obtengdo do maximo de informacdes
uteis de projeto e operacio de plantas quimicas de maneira mais
simplista, bem como, o efeito de um grande niimero de parametros,
na performance global da planta.

Dentro deste contexio € proposto o desenvolvimento da dissertacéo
entitulada: Estratégias de Otimizacdo de Processos. O tema em questédo
apresenta como a sintese do “flowshee!” do processo de obtengdo do
acetaldeido, via rota alcooquimica, juntamente com a utilizagdo de simulacdo e
otimizacéo integradas, tanto a nivel local como global.

Entenda-se por otimizagdo deterministica um conjunto de técnicas para
a solucdo de modelos fenomenoldgicos que regem © comportamento das
unidades, obtidas a partir de balangos de momento, energia e massa. Por outro
lado, o enfoque envolvendo otimizacdo estocastica refere-se a um conjunto de
procedimentos envolvendo planejamentos fatoriais, andlise de superficie de
resposta e operagao evolutiva, visando avaliar 0 maior nimero possivel de

parametros gue conduzam a melhor performance de unidades restritivas.

Finaimente, faz-se uma integragéo energética do processo buscando a
reducdo dos gastos com utilidades.

Para a concretizacdo destes objetivos, a seguinte sistematica foi
empregada:

1. Propor um modelo de simulagdo e otimizacdo para o reator

utilizado na oxidagao do etanol a acetaldeido;
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2. Elaborar um diagrama de fluxo do processo de fabricagde do
acetaldeido;

3. Integrar o reator ao simulador de processos,

4. Elaborar estudos de sensibilidade de parémetros através de

estratégias de simulag&o ndo sequencial ;

5. Promover a analise energética da planta , mediante os preceitos da
tecnologia “Pinch’”;

6. Otimizar a nivel local (unidade de convers&o) mediante :
¢ Utilizag&o do algoritmo de otimizagdo “Complex”, e

e Operacao evolucionaria de processos.
1.4 Organizacao da Apresentacao da Dissertagao

No capitulo 1, faz-se referéncia aos aspectos gerais envolvidos na
simulacdo e otimizacdo de processos complexos. Referencia-se, ainda, os

objetivos e as justificativas decorrentes da elaboracdo da presente tese.

As diversas caracteristicas e as formas de abordagem do problema de
simulagdo e otimizacéo de plantas complexas, sdo apresentadas no Capitulo 2,
Neste capitulo sdo mostradas ainda, algumas técnicas de simulagdo e
otimizac@o deterministica, envolvendo a formulagio de fungbes objetivos e
suas restrigbes, bem como os diversos algoritmos apresentados na literatura
{Edgar e Himmelblau, 1988).

No Capitulo 3, mostram-se aspectos referentes ao processo de
producdo de acetaldeido. Ainda faz-se estudos de sensibilidade paramétrica do
processo visando compreensdo entre as interacbes de correntes e unidades de
processo. Propde-se, ainda, um processo alternativo visando a minimizacéo
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da geracdo de residuos, em acordo com a filosofia de processos politicamente
ecolégicos (Stinghen, 1997).

A integragdo energetica mediante aplicacdo da tecnologia “Pinch” &
mostrada no Capitulo 4. Neste capitulo faz-se uma reviséo do estado da arte
de integracdo de processos, bem como a aplicacdo ao processo de 6leo de
soja @ 0 processo de obtencdo de acetaldeido. E dada énfase em como este
procedimento pode trazer informagfes para ¢ projeto de novos processos em
um estagio conceitual.

A otimizagdo local do reator de conversdo de etanol, mediante técnicas
deterministica e operag&o evolutiva sera apresentado no Capitulo 5. O objetivo
é poder definir as condi¢gdes operacionais do reator de forma a permitir que
operagbes com alto nivel de desempenho sejam atingidas. Finalmente, no
Capitulos 6 apresentam-se as conclusfes decorrentes do desenvolvimento

desta Tese, bem como, sugestles para trabalhos futuros.
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CAPITULO 2 - TECNICAS DE SIMULAGAO E OTIMIZAGAO
DE PROCESSOS

2.1 Simulagao de Plantas Quimicas Complexas

Nas uitimas decadas, o desenvolvimento de simuladores de processos e
aplicativos que permitam a simulacao de processos, apresentam portabilidade
para a sua manipulacdo, bem como a simplicidade na interface programa-
usudrio, promoveram grandes mudangas nos procedimentos e técnicas de

otimizacéo e na definicdo de politicas operacionais.

As diversas tecnicas empregadas para elaboragdo de “flowsheet” de
processo tém permitido encontrar solugbes dos mais variados tipos,
associando a modelagem, a simulacéo e a ofimizacéo de plantas quimicas
complexas, levando a operacéo 6tima e controlada (Raman, 1985).

A simulagéo de processos tem sido atividade vital na concepgéo, andlise
e operacdo de plantas quimicas. Sua capacidade de integrar um grande
namero de unidades e correntes de processo tem possibilitado obter um
grande numero de informagdes, tais como: caracteristicas operacionais,

disposicéo fisica, taxas de producéo, entre outras.

De uma maneira geral, os simuladores de processo disponiveis t&m sido
utilizados nas seguintes situagdes (Hyprotech , 1995} :

1. Concepcéao do “flowsheet” inicial: o simulador é usado para o calculo
dos balancos de massa e energia, como alternativa & elaboracéo do
“flowsheet” do processo;

2. Avaliagbes intermediarias com a geracao de especifica¢des para todas

as correntes e unidades do processo, permitindo verificar os efeitos das
alteracdes de projeto no desempenho global do processo.
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3. Estudos de flexibilidade: a aplicagdo de simulagéo na planta como um
todo, permite ajudar na avaliagdo do desempenho das unidades e, frente as
especificagcbes de projeto, identificar pontos que necessitam ser
melhorados;

4. Estudos de sensibilidade paramétrica: consistem em mudancas
previamente estabelecidas nas condigcbes de operagéo, visando avaliar
o comportamento global do processo, diante de perturbacdes quando
estas virem a ocorrer.

Os beneficios encontrados na utilizagdo de simuladores podem ser
assim enumerados:

1. Projeto melhor elaborado;

2. Melhor produtividade e, consequentemente, operacio eficaz;

3. Redugdo significativa no tempo de execugdo de calculos
rotineiros;

4. Dados termodinamicos e fisico-quimicos mais consistentes e
técnicas de predicdo de propriedades adequadas e confiaveis,
permitem a simulagdo da planta com diferentes arranjos, obtendo-

se informacbes desejadas em regides especificas da planta.

Na sequéncia, apresenta-se uma expianagao das técnicas de otimizacéo
objetivando ressaltar sua viabilidade e praticidade em obter projetos e politicas
operacionais mais adequadas.
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2.2 Otimizagao de Plantas Quimicas Complexas

A otimizacdo de plantas quimicas complexas vem ao encontro das
necessidades mercadologicas em adequar operacao e custos, trazendo como

beneficio, produtos com melhor gualidade e competitividade comercial.

Consideravel progresso tem sido verificado nesta década, fato este
decorrente das novas estratégias de equacionar e de encontrar as solugbes,
através da aplicacdo de métodos matematicos e de técnicas de otimizacdo

integradas a simuladores de processos.

O aprimoramento das técnicas de simulagdo permite estabelecer
condicdes de operacdo de plantas complexas a um tempo muito menor,
quando comparado as tecnicas tradicionais de projeto, possibilitando, ainda,
um melhor entendimento do processo como um todo, pois permite a analise de
comportamento estatico e din2mico na fase conceitual.

Esta sistematica, simulador integrado a ofimizador, parece ser uma
saida viavel na busca de melhores projetos de processos.

Dentre aos aspectos importantes que, contribuiram para ¢ grande

avanco da otimizag&o de plantas quimicas complexas, pode-se enumerar.

1. Programas de computadores mais abrangentes, gue permitem
obter uma melhor solucéo de problemas complexos;

2. As imprecisbes nos dados e nos coeficientes usados para o projeto
de equipamentos que levavam a consideraveis ambiglidades nos
resultados de otimizag&o (suposicdo dos parédmetros de transporte
serem constantes em uma determinada faixa de operacdo, por

exemplo),
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3. As fungbes objetivo que, geralmente, n&o eram especialmente
sensiveis as mudangas nas variaveis para um 6timo local, requerendo
neste caso multiplicidade de fungdes, bem como algumas de natureza
né&o quantitativa;

4. Custos com pessoal e infra-estrutura computacional tornavam

impraticéveis a execugao de otimizacéo.

Além disto, o enfoque empregado na ofimizacdo das condigbes de
operacdo de plantas, ndo era fratado de maneira rigorosa (decorréncia de
limitagbes técnicas e computacionais, simplificagbes nos modelos de
fenbmenos de transporte, dados de propriedades restritos, entre outras),
conduzindo a resultados insatisfatorios muito aquém dos observados no

processo real.

Um dos campos em que a otimizagcdo de processos tem interferido
diretamente é a sintese de processos. A sintese de processos compreende a
atividade de estruturar unidades e correntes (rotas vidveis economicamente),
que permitam estabelecer uma configuracéo funcional de plantas quimicas, de
tal forma que os elementos da planta estejam adequadamente integrados com
relagcdo a massa e energia, principaimente.

A tarefa de otimizar em conjunto com a simulagdo tem sido utilizada para
obter a solugio dos balancos de massa e energia em um ciclo interno, onde
verifica-se a interface entre a simulacdo e otimizag@o atraves da interacéo

entre ambas as unidades modulares.

O otimizador, na verdade, ajusta o valor de variaveis desconhecidas, ou
parametros, e introduz estes valores revisados deniro do “flowsheet” de
processo. A partir deste, procede, entdo, a nova simulagédo das unidades, e

assim, sucessivamente, até que sejam atingidas estabilidades numéricas,

definidas por critérios de convergéncia, testadas constantemente, através das
restricGes de operagao.
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De acordo com algumas observacdes encontradas na literatura (Darby e
White,1988), pode-se definir uma estrutura geral de otimizagao nos seguintes
elementos:

MODELOS DO PROCESSO: Obtide mediante equacionamento de
todas as varidveis manipuladas do processo. Estas variaveis sdo denominadas
de independentes e sdc mantidas dentro de “set points” de controle. O modelo
relaciona os efeitos das variadveis independentes nas variaveis dependentes,
associadas a restricbes ou sobre aquelas gue tem um impacto econdmico
significativo. O modelo do processo deve também prever os efeitos das
perturbacBes que possam vir a acontecer na composi¢io, degradacéo dos
equipamentos ou em especificagdes dos produtos. Nos casos praticos, ©
modelo pode ser baseado em relagdes fisico-quimicas e equacdes de balangos
{modelos deterministicos) ou entéo ser de natureza empirica.

ATUALIZAGAO DO MODELO: Em se tratando de modelo no estado
estaciondrio a ser usado pelo otimizador, € de extrema importancia que
ocorram atualizacbes, permitindo, desta forma, aproximagbes do
comportamento real do processo. Ainda podem ocorrer mudancas das
condi¢bes operacionais e, portanto, deve-se atualizar os coeficientes do
modelo, além de novas restricbes que devem ser implantadas.

FUNGAO OBJETIVO: Normaimente formulada de modo a conter
informacdes do processo atraves de suas variaveis, sendo utilizada na tarefa
de maximizar cu minimizar tanto as condi¢bes de operagac como as de ordem
econdmica.

ALGORITMO DE OTIMIZAGAQO: Faz uso da fungdo objetivo, modelo
do processo e restricdes, visando encontrar solugbes do problema de
otimizagdo. Existem uma grande diversidade de algoritmos disponiveis na
literatura (Edgar e Himmelblau,1988). Aspectos importantes para a otimizacéo

“on-line’, referem-se ao esfor¢co computacional e a robustez do algoritmo na
busca da solucéo Stima.
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Portanto, a portabilidade dos algoritmos é que define o sucesso da
otimizagdo, sendo determinada pela precis&o dos parametros do modelo e das
restricbes do processo, melhor sera os resultados da otimizagéo.

Segundo Latour (Latour,1979) a otimizacdo no estado estacionario é

aplicada em trés tipos de problemas comuns na operacdo de processos
mndustriais:

1. Definicéo das condigBes operacionais;
2. Alocacao de equipamentos e;

3. Planejamento de producéo.

Entenda-se por otimizacdo das condicbes de operagdo aquelas
relacionadas a parametros tais como:

1. Razéo de refluxo no caso de colunas de destilaco;

2. Composicio das correntes;

3. Condigdes de reacéo (temperatura, pressdo, concentracdo, etc);
4. Temperatura das correntes, entre outros.

Estes constituem os “sef-points” do processo. Por cutro lado, encontra-

se 0s relacionados a alocacdo, planejamenio de produ¢do, manuseio e
distribuicdo de equipamentos.

O problema de planejamento refere-se a temporizacdo apropriada ou a
freqléncia de repeticBo de operagbes periddicas, bem como pela sua
manutencdo. As condicbes de operacio e alocacio sdo as mais susceptiveis
para a otimizagao “on-line”.
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Dentre os inumeros métodos de otimizacdo em condigdes para executar
as tarefas anteriormente mencionadas pode-se citar:

Métodos tipo Newton-Raphson;

Métodos dos multiplicadores de Lagrange;
Métodos gradientes de maxima ascendéncia;
Método simplex seqliencial;

Operacgéo evolucionaria;

Sucessiva programacéo Quadratica;

S S e

. Gradiente reduzido generalizado.

A seguir & apresentada a sistematica utilizada pelos mais diversos
algoritmos de otimizacéo encontrados na literatura.

2.2.1 Otimizagao Deterministica — Revisao do Estado da Arte

2.2.1.1 Introdugao

A otimizacdo de processos requer 0 desenvolvimenio e emprego
simultdneo de um conunto de atividades que basicamente envolve: a
modelagem matematica, construcao de fungdes objetivos e suas restricbes e a
escolha e adequacdo de algoritmo e tratamento numérico a ser empregado,
dependendo das finalidades da otimizac&o.

2.2.1.2 Modelos

Modelos s&o a formalizagdo matematica do comportamento de um

sistema. Normalmente a modelagem é obtida através de um conjunto de:

1. (in} equacdes;
2. regras;
3. relaghes logicas;

4. defini¢des.
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Em otimizac@o os modelos séo matematicos e podem ser resolvidos

através de inumeras técnicas numeéricas.

2.2.1.3 A Arte de elaborar modelos e como resolvé-los

Provaveimente, a parte mais dificil na solugcdo de um problema de
otimizag@o esta relacionada a formulagio do problema através de um modelo
capaz de representar o comportamento do sistema como um todo, o mais real
possivel (Bazaraa,1979).

Alguns aspectos séo importantes de serem analisados na elaboragéo de

modelos:

1. Modelos n&o sé&o realidade e, portanto, a qualidade dos mesmos é
que define a representacao fidedigna do sistema.

2. Um problema de ofimizagdo pode ser representado por muitos

modelos, e existem muitas técnicas de resolucéo.

3. A unido entre 0 modelo e a técnica de resolucdo, bem como as
analogias de probiemas classicos, sdo aspecios que garantem o

sucesso na solugdo de um problema de otimizagéo.

2.2.1.4 Modelo Fundamental de Otimizagao

Em um problema de otimizacéo, deseja-se minimizar ou maximizar uma
determinada fungéo objetivo denotada por:

f(x) 2.1)

com X=[X1, X2, X3, ..., Xn]"

sujeito as restricbes:
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hi{x) = 0 i=1,2,...,m (2.2)
gix)=0 Fm+1,...p (2.3)
Xe (2.4)

onde em (2.1) é definido a funcdo objetivo a ser minimizada ou maximizada,
em (2.2), (2.3) e (2.4) as restricdes fisicas do processo a gue esta sujeito a
fungéo objetivo a ser otimizada, referentes a.

¢ restricdo de desigualdade;
s restricdo de igualdade, e

e restricdo individual do vetor x.

2.2.1.5 Classificacdo dos problemas de otimizacao

As mais variadas formas de problemas de otimizac&o, normalmente
encontradas em processos, sdo referenciados a problemas de otimizagio
ilustradas na Tabela 2.1, bem como algumas designagdes basicas conforme
Tabela 2.2 (Bazaraa,1979).

Tabela 2.1: Tipos de problemas de programac¢ao encontrados na
otimizacgao
Linear N&o linear

Deterministico | Estocastico

Estatistico Dinamico
Continuo Discreto
Diferenciavel Néo Diferencial

Monocritério Multicritérios
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Tabela 2.2: Designagdes comumente encontrados nos problemas de

otimizagao
Linear Programacéo linear
Linear com estrutura em rede Fluxo em rede

Linear com fungdes quadraticas | Programagéo Quadratica

N&o linear Programacao N&o linear

Estocastico Programacéo estocastica

Dinamico Programacao dinamica

Discreto Programacéo inteira ou combinatoriai
Multicritério Programac&o multicritério

2.2.1.6. Condigdes necessérias e suficientes para um minimo local

Nesta etapa sd@o apresentadas algumas condi¢fes necessarias e
suficientes para que um determinado vetor x* seja um minimo local em
problemas gerais de programagéo ndo linear.

2.2.1.6.1 Condig¢des de Kuhn-Tucker para um Otimo

As condicdes necessarias para satisfazer um ponto de minimo local
devem ser aplicadas com o proposito de validacdo e para a elaboracgo de
alguns algoritmos de otimizagéo, bem como critérios a outros. As condigbes
necessarias s&o abaixo citadas:

a) A fungdo objetivo e as restricbes devem ser duas vezes
diferencidveis no ponto de minimo local, x*. Isto implica na n&o

existéncia de descontinuidades.

Como exemplo, considere-se a funcdo a ser ofimizada f(x), sujeita as
restricBes h; (x) e gi(x). Para que esta condi¢gdo necessaria seja alcangada a
funcao f(x) deve apresentar as duas derivadas:
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of
=0
ox* (2.5)
&y
Pl (2.6)

b) Os multiplicadores de lagrange existem;

c) As restricdes sdo satisfeitas no ponto de minimo local (X*), isto é&:

hy(X*) = 0
(2.7)
9(x) =0
(2.8)

d) Os multiplicadores de Lagrange, u; (em X"} para as restricbes de
inegualdades ndo serem negativos, (w; pode assumir valor positivo ou
negativo);

uj>0 (2.9)

e) A restricho de desigualdade pode assumir valor zero, no entanto quandoc

associado ao yj assumir valor nulo.

u*jg*j =0 (210)

f) A fungdo lagrangiana é satisfeita no ponto estacionario;

VL(X*,W*,u*)=0 (2.11)
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g) A matriz Hessiana de L, ser semi-definida positiva para o vetor v com

produto:
v'Vg(x*) =0 (2.12)
v'Vh(x*)=0 (2.13)
vIVAL(X* w*,u*)]v = 0 (2.14)

As condicbes necessdrias para x* ser um minimo local so

apresentadas a seguir.

2.2.1.6.2 Condigdes suficientes para (x*) ser um minimo local

1. As condicdes necessarias a), b), implicam em c), d), e}, f) e g);
2. Mais a modificacéo da condi¢do necessaria: h)a matriz Hessiana de L
& definida positiva para o vetor v desde que:

v'Vgj(x*) =0 (2.15)
VVhi(x*) =0 (2.16)
vIVAIL{x*, W u*)]v = 0 (2.17)

Desde que o problema de otimizagao apresenta condi¢cbes necessarias
e suficientes, pode-se proceder a implementacio de sua solucao.

Algumas das técnicas mais utilizadas para a soluggo de problemas de
otimizag&o envolvendo nao linearidade serdo expostas a seguir. Dentre as
mais importantes tem-se:

2.2.1.7 -. Método dos multiplicadores de lagrange;

2.2.1.8 - Programacao Quadratica;

2.2.1.9 - Método do gradiente reduzido generalizado;

2.2.1.10 - Método da fungéo penalizada e barreira;

2.2.1.11 — Métodos gerais para a mistura de procedimentos
de otimizacéo ;
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2.2.1.7 Multiplicadores de Lagrange

Em um problema de ofimizacéo, normaimente deseja-se maximizar ou
minimizar, isto &, encontrar os valores 6timos de uma determinada funcgado

objetivo.

Na maioria dos problemas encontram-se vinculos entre as variaveis, que

séo devidos a;

1. Leis fisicas da natureza;
2. Limitagbes guanto a se atingir um custo especificado;

3.0utros fatores, tais como: flexibilidade operacional, integracéo
energética e massica;
O problema de otimizacéo pode ser escrito da seguinte forma:
e Maximizar ou minimizar: funcio(bes) objetivo(s);

o Através da manipulagio adequada de variaveis de controle;

e Restrito a vinculos.

Desde que se esteja interessado em métodos matematicos para a
resolucido de tais problemas, € necessario que o enunciado seja reduzido a
uma forma simbdlica, por exemplo:
maximizar: f(x) (2.18)

mediante manipulacio de x, onde x expressa um vetor

restrito a: g{x) (2.19)
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A forma simbdélica apresentada na equacdo (2.18), relata a maximizacéo
de uma fungdo objetivo, f{x), através da determinacdc de x, restritc as
condi¢des de outra funcéo g(x).

2.2.1.7.1 Intercambio formal entre vinculos e fun¢ao objetivo

Considere o seguinte problema:

maximizar:
(31, %2, X3) (2.20)
‘ restrito a:
g{X1,%2,Xa) = 0 (2.21)

A utilizagdo dos multiplicadores de Lagrange consiste em unir a fungéo
objetivo e as restricbes a uma unica fungéo, como abaixo representado:

f(x1,X2,%a(X1,%2,%3)) = O (2.22)

portanto, o problema vinculado passa a ser nio vinculado.

Considerando agora, 0 caso no qual ndo é possivel obter uma solucdo
explicita, e, portanto, a técnica acima exposta ndo pode ser empregada,
justifica-se a seguinte reformulacéo.

maximizar. L= f(x1,%2,X%3) - A9(X1,X2,X3) (2.23)

onde, A deve ser escolhido de modo que quando x4, X2 € X3 80 tomados como
os alvos da otimizag&o, implica em iguaiar-se L e g a zero, que ¢é a definicdo de
ponto minimo de uma fungéo.

Entretanto, pode-se tornar o problema de otimizagdo mais geral,
determinando-se inicialmente os pontos estacionarios de L, denominada

funcédo lagrangeana. Uma vez que ¢ problema inicialmente restrito é
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convertido a irrestrito mediante a utilizacdo dos multiplicadores de lagrange,

onde o 6timo da fungdo encontra-se num ponto estacionario de:

1. minimo;
2. inflexao;

3. seia.

Consequentemente, o objetivo é obter todos os pontos estacionarios de
L e, entdo, examina-la para avaliar em qual deles a fungao f & maxima.

Por definigdo, um ponto de uma fungdo é estacionario quando a
derivada de primeira ordem desta funcfo for igual a zero, e, por conseguinte ,

of of of
df = ('é—x—;)dx1 -+ (“é‘x——)dxz + (-@;;—)dxs (224)

2

Assumindo-se a independéncia de dxq, dx; € dxz a equacao (2.24) leva a
seguinte identidade:

& o o
&1_3)(2_5)(3

0 (2.25)

No entanto, quando as derivadas parciais ndo sdo independentes, como
sucede neste exemplo, decorrente da restricdo g(x), esta igualdade n&o pode
ser mais utilizada.

No ponto de étimo df=0, assim:

L= f(x1,%2,%3) - Ag(X1,Xz,X3)=0 (2.26)

Diferenciando-se a lagrangiana (2.26) tem-se:

of og of og of g
dL = (= — A -=)d — —A—Yd e — A —=) (] 2.27
(8X1 8X1) Xﬁ“(axz @XZ) X +(8x3 5)(3) X3 { )
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onde, A deve ser arbitrariamente escolhido, assim:

(-~ 22k, =0 (2.28)

(2B yax, =0 (2.29)

<—§-" - x%i)dx3 =0 (2.30)
3 3

resolvendo-se as trés incdgnitas, x;, X, Xz, obtém-se a solugio para ©

problema de otimizagao.

A utilizac&o de mais de um vinculo é possivel e abaixo sera apresentado

o procedimento geral, a saber:

o Maximizar:

f(x1,%2,.... Xn) (2.31)
e restrito a

gi(x1,.%2,...X)=0  [=1.2,...J (2.32)

com J<n, e correspondente ao numerc de restricdes inferiores ao nimero de

variaveis independentes.

Portanto, expressando a lagrangiana na seguinte forma:

L=f(0- (g (2.33)
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diferenciando a expressao (2.33) tem-se:

oL

(39 .
Z ! =12,....N 2.34
6x 6x ]1( 8x) ! ( )

Neste caso ha J+n equagdes para resolver nos Ji; e nos Nx;.

Embora o tratamento acima tenha sido considerado apenas para
igualdades, as técnicas utilizando-se os multiplicadores de lagrange , podem
ser estendidas para abranger vinculos de desigualdades, tratamento este

mostrado nos topicos que seguem.

2.2.1.7.2 Uso dos multiplicadores de Lagrange com vinculos expressos
por desigualdades

Neste item é feita uma breve revisdo sobre os vinculos de igualdades.

Como procedimento geral tem-se:
Colocacéo do problema:  maximizar f(x)
X = (X1,X2,...,%n)
restrito a:

gix)=0 i=1,2,...,J com J<n

A forma lagrangiana é dada por:

L=f(x)- 2 (Mg) (
= 2.35)

e o procedimento geral de solugdo é dado como segue:

sx o z(x %y 212 N (2.36)
=1 a
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Diferenciando-se com rela¢do a x tem-se:

o
E&:gw—zxizo itlzs"'?N
x x5 (2.37)

e diferenciando com relacéo a A, tem-se:

%;gj:o i=12...,N 1,2, ..J (2.38)

i

Com estas relacdes tem-se um conjunto de (N+J) equacdes algébricas para

(N+J) incognitas de x e A.

Obviamente, € conveniente que as equacdes sejam lineares, pois facilita
o procedimento de busca da solucio 6tima, especialmente para aplicacdes que
requerem rapidez.

2.2.1.7.3 Extensao aos vinculos de desigualdade

O probiema pode ser apresentado da seguinte forma:
f(x)

X = (X1,X2,...,Xn}
restricao 1. gx)=0 =1,2,...dJ comj=n

restricao 2: hk{x) =0 k=12,...K

%

A equacdo lagrangeana é dada por:

K

L=10-3 (ha)- Y (1,h,) 239)

=1 ket

para a solucéo final, gi=0
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Portanto, pode-se estabelecer:

Ag=0  F1.2,... (2.40)

No caso as desigualdades, h,, n&o assumem, necessariamente, a

igualdade a zero.

Com relacéo a x; tem-se:

Ao .08 & oh .
e el J MR k=0 i=12...,N 2.41
R M N 12 @4
» Com relagéo a X;tem-se:
A _g-0 (2.42)
Aj
e¢Com relagdo a uctem-se:
A oh =0 (2.43)
Hy

Portanto temos (N+J+K) relactes para determinar as incognitas:

X' = {X1,X2,...,.%n)
AT= (M, Az, An)

u - escalar

2.2.1.8 Programacgao Quadratica

Programacdo quadratica € o nome atribuido ao procedimentio que
minimiza fungbes quadraticas de n variaveis sujeitas a m restricbes de

desigualdades ou igualdades, ou ambos os tipos.
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Os problemas de programacdo quadratica apresentam uma simples
forma de programacgio ndo linear com restricbes de desigualdade. Algoritmos
para a resolugdo destes tipos de problemas, envolvendo fungdes objetivo n&o

lineares com restricdes ndo lineares, séo dificeis de serem construidos.

Dentre as técnicas de programacdo quadrética estda a programacao
quadratica sucessiva (SQP), que tem se mostrado adequar melhor aos
problemas de otimizag@o em larga escaia.

Uma das técnicas mais diretas de se resolver problemas envolvendo
funcbes ndo lineares é mediante a sua linearizagdo e, sucessivamente, aplicar
técnicas de programacéo linear. Na prética, o algoritmo do gradiente reduzido
generalizado tem-se mostrado muito eficiente nas otimizagdes com fungdes

linearizadas.

2.2.1.9 Método do gradiente reduzido generalizado - GRG

Certamente, a maior aproximagdo direta na solugédo geral de
programacéo ndo linear € mediante a linearizagdo do problema e aplicagéo
sucessiva de técnicas de programacéo linear. Os seguintes pontos devem ser

considerados no desenvolvimento deste procedimento:

1. Formular um modelo com o ponto de operacdo nominal e linearizar
todas as restricbes e fungdo objetivo, ambas no ponto de operagéo,
ajustando-se a um problema parciaimente linear.

2. Promover linearizagbes sucessivas das restricbes e funcdo objetivo
no problema de programacdo nao linear (PNL), com sucessivas
melhoras nas possiveis solugdes encontradas. Uma vez encontrada a

solucdo para a programacao linear(PL), testam-se novos pontos na
regido de otimo com sucessivas linearizacdes, até que sejam obtidas
as condicdes maximizadas.
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3. As linearizacdes das fungdes sao efetuadas ao iongo de uma série

de segmentos.

2.2.1.9.1 Conceito de gradiente reduzido

Supondo-se gue deseja-se maximizar:

fx)  x=[x.x,.x] (2.44)

sujeito a:
hy=0  j=(12,..m) (2.45)
Li < xi =U; (2.46)

sendo, L, e U; os limites inferiores e superiores respectivamente de x;, com m

restricbes lineares ou aproximacdes linearizadas para h=0

A imposicéo das restricdes reduzem o numero de graus de liberdade
associado ac vetor x de n para n-m.

Considerando o seguinte problema de PNL, onde o objetivo é a
minimizacéo de uma funcéo qualquer f, restrita as condicBes de h, pode-se
escrever:
minimizar

f(x4,%2) (2.47)

restrito a:

h(x1,%2)=0 (2.48)
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Aplicando-se as derivadas para as fungdes tem-se:

df (x) = 07(;) d, + i(cx) d, (2.49)
dh(x) = ég—)—(@dxl + (X dx, =0 (2.50)

Observa-se que o Vf(x) e Vh(x) sédo coeficientes das respectivas

derivadas totais.

Arbitrando-se x1, como a varidvel dependente, x2 como a variavel

independente, entdo pode-se eliminar dx1 da equagéo (2.49) e, através da

utilizacdo da equacéo (2.50) obtém-se:

Ahx) A(x)
& ) = —dx,( &, ) (2.51)

dx,

Rearranjando-se a equagéo (2.51) tem-se:

oh(x),

(
x
f—dx (2.52)

e substituindo a equagao (2.49) obtém-se;

)
dfx) = TX) {w 2 dxz} LA g (2.53)
04 Bx, 2

Utilizando-se a equacdo (2.53), e rearranjando-a obtém-se o gradiente

reduzido.
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) [ ane) T Tanp [ of
df(x) = —| T | O )| 20 gy (2.54)
ox, || ox, ox, || ox,

Abaixo sac apresentadas algumas relagbes deduzidas na forma

matricial, com (n-m) variaveis independentes airavés do subscrito | e m
varidveis dependentes pelo subscrito D.

h,(x)
h= (2.55)
h,,(x)
[ oh{x) on(x) |
W?mh_m o, X,
0%, 0o oy (2.56)
L % 0%,
.
x(x) T X)) K9
i AR QR v S Y Bt W A ' A
{ 28 ji 0 [&(mm O, (2.57)
[fm} “v"“”f{axm ax} (259)

As componentes do gradiente reduzido sdo:

[ | _[a T an | Tenx)
o= ) {axHaxHaxl} 259
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2.2.1.10 Método da fungdo penalizada e barreira

2.2.1.10.1 Func¢do Penalizada

Quando as fungdes s&o néo-lineares, a solugdo do problema,
geralmente, ndo é simpies, normalmente ndo satisfazendo as restricbes como
um todo, mas sim um subconjunto destas restricbes. Sendo assim, a
praticabilidade ndo é mantida, e dentro da ordem de decidir se xk+1 é melhor
que xk sa80 necessdarias algumas fungbes penalizadas e barreiras. Estas
funcdes tem por objetivo representar o problema de otimizac&éo com restricbes
em apenas uma funcio irrestrita.

A utilizagdo destes metodos, no entanto, ndo tem mostrado satisfatoria
eficiéncia, mas ¢ seu estudo tem contribuido muito para a compreensao dos
demais métodos desenvolvidos para a solucédo de PNL {Edgar e Himmelblau,
1988).

2.2.1.11 Métodos gerais para a mistura de procedimentos de otimizagéo

No termo modelo de processos pode-se incluir todas as relagbes
matematicas que compdem ou compreendem os balan¢os de massa, energia,
equacbes de 1faxa, controladores, conexdc de varigveis e meétodos
computacionais usados para a predigdo de propriedades fisicas, quimicas e
termodinamicas, usadas em qualquer um dos modelos selecionados.

O mddulo ou unidade modular é um elemento individual do “flowsheet”
(tal como exemplo um reator quimico), que pode ser codificado, “debugado”,
avaliado e interpretado por ele mesmo (pelo programa gerenciador).

Dois extremos s&o encontrados no software de “flowsheet”. Em um dos
extremos encontra-seé um conjunto de equacgbes (e inequacbes) que
representam o processo em que sdo empregados modelos de equaches de
restric@o para a otimizac&o, exatamente as mesmas prescritas neste capitulo.
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Esta representacdo € conhecida como método de equacdes orientadas
de flowsheeting. As equacfes podem ser resolvidas, sequencialmente, a
representacdo modular descrita mais adiante ou, simultaneamente, pelo
método de Newton ou Broyden, por exemplo, ou aplicando tecnicas de
matrizes esparsas para a reducéo da extensdo da manipulagdo {(Rosen ,1980).

No outro extremo, o processo pode ser representado por uma coletanea
(conjunto) de modulos (o método modular), onde as eguacgdes e outras
informagdes que representam um subsisiema ou parte do processo global,

pocdem ser usados independentemente do diagrama de fluxe do processo.

Um exemplo de uma unidade modular pode ser representada por:

¢ equacdes;
e inequacdes;
o lista de dados;

¢ interligacdo aos bancos de dados.

Em cada unidade modular s&o incluidos o tamanho dos equipamentos,
relacdes de balango material e energia, vazbes de componentes, temperaturas,
pressbes e as condi¢bes de fase para cada corrente de entrada, procedendo-
se, desta forma , a obtencéo das variaveis de saida.

O valor correto destes parametros, e das variaveis, € que determing o

custo de capital e de operagdo de cada unidade do processo.

Outro aspecto é a interconecgéo de cada moédulo, que permite a
transferéncia de informacgao.

Uma subrotina executiva (comumente denominada de programa
executivo) faz o gerenciamento dos moddulos, rotinas de calculos de

propriedades fisico-quimicas e fransferéncia de dados do banco e dos
modulos.
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Ambas as técnicas sequencial modular e simultdneo modular, utilizam
este procedimento, bem como a de equacgdes orientadas, também este
procedimento (a mistura intermediaria delas também ¢é possivel de ser
realizada). Também o programa e o usuario devem selecionar as varidveis de
decis@o para os reciclos e mostrar (informar) as estimativas corretas dos
valores das correntes para garantir a convergéncia, especialmente em
processos com muitas correntes de reciclo.

Uma aproximacado intermediaria que combina otimizacdo e acoplada ao
diagrama de fluxo de um processo & mostrada por Parker e Hughes (Parker e
Hughes,1981).

Um procedimento muito usado é a decomposicdo de um sistema
complexo em pequenos subsistemas gue s&o otimizados inicialmente, isolados
e, a partir destes procede-se a otimizacéo global.

Normalmente, a otimizacio combinada com moédulos de simuiadores

organizados tem mostrado suas vantagens, devido , em parte , a:

o Os modulos s&o faceis de serem construidos e entendidos;

s A adicdo e remogado dos moédulos no diagrama de fluxo séo
possiveis de serem feitas quando mudancgas na configuracéo forem
provocadas dentro de uma estratégia de sintese;

» Os mddulos sdo faceis de serem programados e “debugados’,
permitindo fazer analise e diagnésticos das informagdes de entrada e
saida:

« Os méduios de um simulador de processos j& existem e , portanto
a sua utilizacao e faciiitada e rapida.

Dentro do exposto, vé-se que, pela facilidade no manuseio dos modulos,

a segregacdo da modelagem do processc permite estabelecer estratégias
numéricas que possibiliiem encontrar os melhores resuliados através de
mudangcas sucessivas nas condigbes das correntes e das unidades sem que
ocorram mudanc¢as no programa fonte.
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2.2.1.11.1 Otimizagdo em grande escala, utilizando-se a técnica de
equacdes orientadas.

A otimizac@o baseada na representacdo de equacgbes de modelos de
processo podem conduzir, em principio, a métodos de otimizac&o restritos, o
que, de fato, conduz ao desenvolvimento de técnicas mais aprimoradas para a
solucdo de problemas de PNL envolvendo inumeras unidades e correntes de
processo. Entretanto, na pratica , existem uma série de aspecios que devem
ser incluidos em um programa de simuiagdo de processos, e , assim , pode-se
aplica-los a problemas gerais. |

Alguns pesquisadores, entretanto, preferem desenvolver software para
casos estudos especificos tais como o Kelloag-software, estritamente usado
no processc de obtencdo de amodnia, permitindo uma maior acuracia na
obtenc@o das informacgfes de entrada e saida, devido & possibilidade de
modelos mais rigorosos capazes de serem resolvidos em tempo real, o que,
dificiimente, seria atingido em simuladores de processos capazes de serem
utilizados para os mais diversos sistemas quimicos.

Simuladores de processos baseados na t{écnica de equac¢des orientadas

apresentam as seguintes caracteristicas:

1. O método utiliza as equagdes e as restricdes de desigualdade. Variaveis
adicionais podem ser utilizadas para transformar as restricbes de
desigualdade em igualdade.

2. Existe a possibilidade de fazer-se uso das variaveis em ambos 0s modos

discretos e continuos.

3. A opcéo de fazer uso de formas alternativas de funcdes dependentes de
uma variavel que restringem o estado do processo. Um exemplo tipico sdo
as mudancas nas relagbes usadas para o calculo do fator de fricgdo para o
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regime laminar ao turbulento, ou calculo das relagbes pressio, volume e
temperatura (PVT), quando ocorrem mudangas de fase de gas para liquido.
4. A possibilidade de construir macros, através da insercao de elemenios
individuais em sistemas complexos e sendo {ratados como subelementos no
conjunto. Como exemplo, um moédulo de uma unidade de destilagcdo pode
conter unidades “flash”, “splitter”, misturadores, trocadores de calor etc.

2.3 Conclusbes

Neste Capitulo foram apresentados, de forma mais concisa possivel, os
principais conceitos relacionados com otimizacdo deterministica que seréo
utilizados no desenvolvimento deste trabalho. Nota-se que das varias
possibilidades existentes na literatura é importante fazer uso, para o
desenvolvimento dos procedimentos, de conceitos e técnicas que sejam mais
adequadas para os objetivos do trabalho, ressaltando-se, neste caso as

seguintes consideracdes:

1. Processos quimicos de larga escala, na grande maioria dos casos,
sao operados de forma continua, com suas varias etapas
altamente integradas, tanto do ponto de vista massico quanto
energético;

2. As ndo linearidades s&C¢ responsaveis por comportamentos
complexos que requerem modelos relativamente detalhados para
serem representados;

3. Reatores quimicos e unidades de separagio, em especial as
colunas de destilacdo sdo 0s equipamentos que mais contribuem
para as nao linearidades da planta;

4. As exigéncias de reducdo de emissdo de poluentes devem ser

considerados nos estagios de projeto conceitual do processo, e
n&o como agente somente de definicdo de politicas operacionais;
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5. E importante desenvolver procedimentos que permitam fazer uso
de dados existentes de plantas j@ em operagdo, e que, estdo
sujeitas a possiveis experimentacbes requeridas por algumas das
técnicas de otimizagéo;

6. Pela complexidade dos processos quimicos, dificuldades oriundas
de representactes matematicas adequadas e vélidas para amplas
faixas operacionais e escassez de dados reais de processos em
todas as possiveis condigdes operacionais, conclui-se pela
necessidade de se desenvolver procedimentos que fagam uso dos
beneficios de cada uma das técnicas para obter projeto e politicas
operacionais que levem o processo a determinados estados de
otimizacéo (por exemplo, reducdo no consumo de energia, reducéo
de geracio de poluentes, etc).

No Capitulo seguinte consideragdo seréd dada para o projeto
conceitual de uma planta de acetaldeido por oxida¢do do etanol. Este
caso estudo é interessante pois trata-se de um processo novo,
alternativo a via petroquimica, que possui caracteristicas tipicas de
muitos processos industriais importantes. O fato de néo existir o projeto
desta planta, traz desafios que s&o interessantes para o escopo deste
trabalho.
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CAPITULO 3 - PROJETO CONCEITUAL DO PROCESSO DE PRODUGAO
DO ACETALDEIDO

3.1 Introdugéo

O projeto conceitual de um processo requer o0 estabelecimento de
relagfes que véo além de analises puramente econdmicas. De fato, ndo deve
exibir somente balangos Otimos entre o custo capital e cperacional, mas
também mostrar as caracleristicas operacionais que levam em conta ©
desempenho econdmico em operagdes normais, onde variagbes das condi¢bes
operacionais & ambientais s&o comuns.

Consideracdes operacionais envolvem flexibilidade, controlabilidade,
confianca e seguranga, conforme discutido no capitulo 1, secéo 1.1.

Dentro deste contexto, o estudo da andlise de flexibilidade constitui
ferramenta importante na fase de concep¢do e no desenvolvimento de
processos quimicos (Stinghen, 1992), e portanto, sera considerada neste
trabalho para a planta de producac de acetaldeido por oxidag&o do etanol.

3.2 Aspectos sobre o Processo

O acetaldeido é precursor importante na produgdo de muitos produtos
por via alcoolquimica, tais como, acetatos e alifaticos. Apesar da sua tecnologia
de obtencdo ser conhecida pela via petroguimica, o apelo para processos com
minimizagao de geragéo de poluentes tem motivado o desenvolvimento de
novos processos. Dentro deste cenario estd sendo proposto um processo
alternativo para a obtengéo de acetaldeido.

O processo bésico consiste da oxidagéo do etanol mediante utilizagdo
de reatores cataliticos de leito fixo com catalisador de ferro-molibdénio. Uma
vez obtido o acetaldeido e possiveis subprodutos e reagentes ndo convertidos,
procede-se a purificacio.
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Para o projeto conceitual deste processo as principais etapas podem ser

enumeradas como segue:

e Mistura do oxigénio proveniente da atmosfera com o etanol, em

relagdo molar previamente estabelecida;

e Reacdo da mistura ar/etanol, em um reator de fluxo continuo com

catalisador de Fes-Mos formando um leito fixo.

e Processo de separagdo dos produtos e reagentes ndo convertidos

de maneira a obter o acetaldeido comercialmente aceitavel;

o Bateria de trocadores de calor para garantir as condigbes de

operacéo das diversas unidades de processamento;

Das etapas supracitadas, o sistema de reagdo merece grande atencéo.

Isto deve-se, em parte, as dificuldades de condugdo desta unidade, além da
mesma ser um ponto de estrangulamento do processo, bem como, por
questbes de operabilidade e seguranca. Portanto, em se tratando de um
problema local, o conhecimento desta unidade é de fundamental importancia
para melhor desempenho de toda planta. De fato o reator de conversao de
etanol a acetaldeido deve ser operado dentro de faixas restritas de
temperatura, a saber, entre 180 °C e 245 °C (Maciel Filho et. al., 1985 e
Domingues et. al., 1992). Temperaturas abaixo ou proximas de 180 °C levam
a baixas conversdes, enquanto que temperaturas acima de 240 °C, propiciam a
formagéo de subprodutos, inclusive didxido de carbono e formaldeido. A
guestao entdo é projetar o reator de forma adequada, assim como, definir uma
politica operacional que possibilite altos niveis de converso dentro das faixas
de operagao possiveis.

O fluxograma proposto neste trabalho para a producéo de acetaldeido,
fora desenvolvido mediante utilizagdo do simulador comercial Hysim
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{Hyprotech,1995), tendo sido referenciado aos processos j@ existentes,

entretanto, sua concepcéo esta baseada na obtengéo do acetalideido via rota

petroguimica. A Figura 3.1 mostra o projeto conceitual da planta de obtencéo

de acetaideido via rota alcooquimica.
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Figura 3.1 Fluxograma do Processo de Obtencéo de Acetaldeido
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3.3 Descrigao do Processo Proposte de Obtencdo do Acetaldeido

Nesta secao sdo propostas as condicbes das correntes e das unidades
modulares para a planta de obtencio do acetaldeido.

A utilizacado de simuladores de processo permite que sejam efetuados
calculos das condicdes de correntes e dos parametros das operagdes unitarias,
através dos balangos de massa, calor e quantidade de movimento, bem como,
a predicéo de propriedades, mediante banco de dados e modulos de predicéo.

A elaboracéo do diagrama de fluxo do processo pode ser dividida em
quatro etapas importantes:

1. Escolha do método de predicio das propriedades termodinamicas,

fisicas e quimicas;

2. Selecdo dos compostos quimicos;

3. Definicdo das correntes do processo, mediante especificacdo das
variaveis de estado, fluxos e composicdes;

4, Construgéo do diagrama de fluxo do processo, através da selegao
das operagbes unitarias envolvidas, atribuindo a elas as condicbes
operacionais (tais como, temperatura, presséo, fluxo massico),
unindo com correntes de processo, de forma que sejam feitos 0s
calculos de das entradas (efou saidas), conforme grau de liberdade
estabelecido pela hierarquia do programa executivo (simulador de
processo).

Na seqUéncia, faz-se uma descricdo sucinta dos componentes, unidades
e sequénciamento das mesmas, no diagrama de fluxo do processo.
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3.3.1 Componentes Puros

Uma vez selecionada a equacgao de estado, faz-se necessario a escolha
dos componentes que serdo utilizados na especificagdo das correntes do

processo

Uma vasta quantidade de componentes puros encontram-se
armazenados no banco de dados do simulador.

No processo considerado, s80 empregados 0s seguinies compostos:

Etanol

Agua

Nitrogénio
Acetaldeido

Oxigénio

Deve-se ressaltar ainda, que dentro da filosofia da ndo geracéo de
poluentes, o reator sera operado de forma a nao permitir a formagao de didxido
de carbono.

3.3.2 Operagdes Unitarias

A uni&o das correntes de processo com as operacOes unitarias levam a
construgdo do “flowsheet” do processo. Para tanto, é necessario estabelecer
procedimentos de andlise de forma a garantir que o sistema fisico apresente
uma boa representacdo por modulos, construidos mediante modelagem
matematica, de forma a estabelecer o comportamento mais préximo possivel
do processo real.
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As unidades gue compdem 0 processo sao:.

Reator Tubular

Coluna de Destilagéo
Trocadores de Calor
Misturadores de Correntes
Divisores de Correntes

. Operacdes de Ajustes

. Unidades de Reciclos

® N O ;s ® N

. Separadores de Fase —Flash”

3.3.3 Descrigao do Processo

A linha de producdo do acetaideido é caracterizada da seguinte forma. A
corrente de alimentagdo, bem como o retorno do efluente do processo, s&o
misturados no MISTURADOR 1. Este & responsavel pela adequacéo de fluxos
massicos da mistura a ser encaminhada para o MISTURADOR 2. Esta unidade
faz a unido da corrente ‘02" a corrente “05-1”, proveniente da unidade de
reciclo, RECICLO1. Esta unidade funciona como atualizador de informacgGes
para que nao haja interrupg¢des no sequénciamento de calculos dos médulos. A
corrente “03”, composta basicamente de 88% de etanol e 12 % de agua é
conduzida ao trocador de calor, TC1. A elevagdo da temperatura de 25°C a 78
°C, da corrente “03” & “04” é obtida mediante alimentagéo de agua quente a 90
°C, a uma vazao volumeétrica de 40 m3/h. Toda base de célculo do projeto é

referenciada a alimentag&o de 6.500 kg/h de etanol.

A corrente “04°, com temperatura de 78 °C ¢é fracionada na operacdo
“TEE1", sendo 16 m3/h conduzido ao misturador, MISTURADORS, e 2 m3/h
direcionados & unidade de reciclo, RECICLO1. Esta estratégia visa garantir
uma vazao constante no processo devido as especificagbes afribuidas as
unidades seguintes, evitando desta forma inconsisténcias numéricas no calculo
das unidades modulares. A unidade de mistura, MISTURADORS, tem por

finalidade preparar a corrente de alimentagdo do reator, REATOR, com a
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mistura de etanol/agua, ac ar. Na corrente "09", tem-se uma mistura de
composicdo em base molar de: 0,13 de etanol, 0,05 de agua, 0,14 de oxigénio
e 0,63 de nitrogénio. Esta corrente (“09”) & conduzida ac trocador de calor,
TC3, responsavel pela elevacdo da temperatura a 141 °C. A corrente efluente

do TC3 é aquecida a 178 °C, no trocador de calor, TC2.

Uma vez adequadas todas as condigbes de entrada para a unidade de
reacdo, REATOR, estabelece-se uma interface enire o simulador e um
programa desenvolvido para promover esta reacdo. A operagdo € conduzida de
forma adiabatica e a corrente contendo a energia da reagéo é denominada de
ENERREAT. A conversdo de 99,5 % ¢é desejada e a temperatura da reacao
ndo devera exceder a 245 °C, devido a problemas de seletividade tais como, a

formagéo do didxido de carbono e outros produtos nao desejaveis.

O produto do reator é resfriado no trocador de calor, TC3, integrado a
corrente de alimentagdo do circuito, 09. A recuperagéo da energia devido a
esta integracdo de correntes permite conduzir a corrente “14” ao trocador de
calor, TC4. A temperatura desta corrente ndo devera exceder a 12 °C,
condicao esta necessaria para garaniir a separacéo dos nao condensaveis no
separador de fases, FLASH.

A corrente “16” contendo basicamente etanol, acetaldeido e agua é
novamente aquecida a 85 °C e conduzida a primeira coluna de destilagdo,
COLUNA1, tendo como produto de base o etanol e agua. No topo da coluna
obtém-se 0 acetaldeido puro. O etanol e a agua remanescente no processoc
sdo purificados na coluna de destilagdo, COLUNAZ2. A mistura azeotrépica
obtida na corrente topo2 é reciclada através da unidade de reciclo, RECICLO2
ao MISTURADOR1. Afravés deste procedimento ndo ha perdas de material e
nem geracéo de produtos indesejaveis, sendo 0 produto de base da coluna 2
basicamente constituido de agua.

A coluna de enriquecimento do acetaldeido é constituida de 43 estagios
tedricos, sendo a corrente de alimentacdo, ALIM-COLUNA1, conduzida ao
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prato 20, com fracdo massica de 0,9371de agua, 0,0276 de etanol e 0,0353 de
acetaldeido. No topo, estagio tedrico nimero 1, é removida a corrente topo1
contendo 99.93 % de acetaldeido, com temperatura de 33,22 °C. O fluxo
massico na entrada da coluna é equivaiente a 12,34 m3/h, e o produto contém
aproximadamente 1 m3/h de acetaldeido e 11 m3/h da mistura etanol/agua

conduzida a segunda coluna de destilagcdo, COLUNAZ.

No Anexo 1, s&o apresentados os dados das correntes de

processo utilizadas para o projeto conceitual da planta de acetaldeido.

3.3.4 ANALISE DE FLEXIBILIDADE DA OPERAGAO

A analise de flexibilidade de operacdo de processos quimicos permite
determinar as faixas operacionais que satisfacam as especificagbes do
desempenho global do sistema.

As decisbes para atingir a estes objetivos podem ser assim definidas:

1. Escolhas da distribuicdo de unidades e correntes de processo gue

iréo definir o diagrama de fluxo da planta; e

2. Determinacéo de valores e parametros das operacbes para a
configuracdo adotada. Pode-se, desta maneira, atingir niveis de
operacéo otimizada com relagéo aos fluxos de massa e energia.

Uma forma adequada de executar-se a andlise de flexibilidade com
rapidez e menores riscos de erros é através da utilizacdo de simuladores de
processos, principaimente naqueles que possuem testes de consisténcia de
balancos com apresentagbes de mensagens de erro e interfaces amigaveis
para mudangas nas condigbes operacionais. O simulador comercial Hysim

apresenta estas caracteristicas e serd empregado neste trabalho.
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Na analise de flexibilidade de operacdo & verificado 0 comportamento
global da planta através de perturbacbes efetuadas nas condigdes normais do
processo. A abordagem global é caracterizada por estudos macroscopicos,
envolvendo as interacdes das correntes com as unidades de processo de
forma a considerar todas as possibilidades de mudancas operacionais
decorrentes de perturbagbes internas e externas que venham afetar a
controlabilidade do processo.

Dentre as etapas do processo, as principais sio:

1. Reacdo da mistura ar/etanol;
2. Processo de separacgéo dos produtos;

A etapa limitante do processo é a reagéo quimica, cuja cinética segue a
seguinte equacéo estequiométrica .

CH3CH20H + % 0, ->CH3COH + HQO (3.1)

A unido das correntes do processo com as operacgdes unitarias levam a
concepcao do “Flowsheet” do processo, mostrado anteriormente na Figura 3.1.
Através desta figura, podem ser observadas as correntes bem como as
operacdes unitarias utilizadas para a concepcéo do diagrama de fluxo.

As interagdes entre as correntes e as unidades de processo estio
sujeitas a mudangas sensiveis na alimentacdo (temperaturas, pressfes, e
composicdes), em decorréncia de possiveis mudangas na qualidade das
matérias primas, fathas de fornecimento de energia e ainda por danos fisicos
ocasionados pelo prolongado periodo de utilizagéo tais como, incrustagbes em
tubulagdes. Isto faz com que o comportamento, como um todo, seja alterado,
levando a gastos excessivos de energia, operacgdes instaveis, podendo causar

até mesmo problemas de controle, comprometendo a qualidade do produto
final.
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O objetivo deste trabalho, no que concerne a analise de flexibilidade, é
obter o maior numero possivel de causas e efeitos através da exposi¢do do
processo a perturbagbes que sdo inerentes ao projeto e & operagio,
estabelecendo-se estratégias de operacdo para o sistema, objetivando o

melhor desempenho e seguranga em uma ampia faixa de operagao.

Na sistematica adotada, procura-se avaliar a sensibilidade do processo

1. Perturbacdes nas temperaturas da corrente de alimentagéo;
2. Perturbagdes nas vazdes da corrente de alimentacgéo;
3. Perturbacbes nas composigdes da corrente de alimentagéo.

A metodologia de analise proposta, faz usc de técnicas de simulacio
que permitem caracterizar perturbagdes, e, rapidamente, verificar os efeitos na
performance do processo. A analise de flexibilidade, procura identificar os
pontos criticos da planta, que limitam a performance de cada equipamento e do
processo como um todo, mediante restricdes de projeto ou por limitagcbes
operacionais (Swaney,1985).

Adota-se a seguinte sucesséo de etapas:

1.Levantar as restricées;

2 Perturbar as entradas e verificar o comportamento das varidveis;
3.Analise do desempenho energético.

Entre os beneficios desejados pode-se citar: a procura de um produto de

maior qualidade, baixos gastos com energia, e operagao flexivel e segura em
uma ampla faixa de operagéo.

A seguir sdo enumeradas as restricbes impostas pelo processo:

Restricdo 1. Temperatura de enfrada
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A corrente de alimentacdo ar/etanol sofre perturbagdes na temperatura.
Sao observados os efeitos no desempenho energético e no coeficiente global
de transferéncia de calor (UA).

Restricdo 2: Vazio da corrente de alimentagéo

A partir do estudo do “Flowsheet” do processo de acetaldeido, admitiu-
se perturbagbes na vazdo massica da corrente de alimentacdo, e através
destas alteractes forma avaliados os efeitos.

Restricdo 3. Relagéo ar/etanol

A variacdo desta relacdo permite avaliar o comportamento da reacéo,
mediante a fracdo convertida de reagente no reator. Estas perturbacbes
implicam em redefinicbes do indice da conversdo do reator, e nas
especificagbes das colunas de destilacao .

3.3.5 ANALISE E DISCUSSAO DOS RESULTADOS

As observagdes relativas ao estudo de sensibilidade dos parametros das
unidades da planta foram obtidas mediante mudancgas sistematicas entre -10%

a 10 % nas condigbes da corrente de alimentacao.

Verifica-se, no caso de trocadores de calor, que o aumento na vazéo de
alimentacgao (vazao original igual a 8,14 m*h) leva a um aumento significativo
dos coeficientes globais de transferéncia de calor, conforme mostrado na
Figura 3.2. Para estratégias de operacdo baseadas no aumento da vazéo ou
mesmo para casos de aumento de marcha operacional valcres suficientemente
altos de UA devem ser definidos em um estagio precoce do projeto da planta.
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Na Figura 3.3, mostra-se o efeito do aumento da temperatura na
corrente de alimentacdo da planta (temperatura de 25 °C) no gasto total de
energia da mesma. Nota-se, uma diminuigdo gradativa do consumo de energia,
devido ao fato das correntes necessitarem de uma menor demanda externa de

energia, atraveés dos trocadores de calor.
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Figura 3.4 - Efeito da mudancga da temperatura de alimentacdo no UA dos
trocadores de calor

O impacto das alteracdes das temperaturas de alimentagdo no
coeficiente global de transferéncia de calor (UA) é verificado na Figura 3.4.
Nota-se a existéncia de um ponto de maximo para um certo valor de
temperatura de alimentac@o refletindo as n&o linearidades causadas pela
interacdo do reator (operando com diferentes temperaturas de alimentacéo) e o

sistema de transferéncia de calor (trocadores de calor).

A Figura 3.5 mostra o efeito das variacbes da vazio de alimentacdo na
energia liquida da planta (energia fornecida menos a energia gerada). Deve-se
ressaltar que alteracbes na vazao v8o ter impacto nos coeficientes gliobais de

transferéncia de calor, o que implica em equipamentos com dimensdes fora
das estabelecidas em projeto. Diante disto, caso perturbagdes desta natureza

venham a ocorrer, @ possivel em casos extremos, gue as condicées de

temperaturas estabelecidas no projeto inicial ndo sejam atendidas, e por
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conseqliéncia, afetando tanto o desempenho do reator , assim como 0 das

unidades de separacao.
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Figura 3.5 - Efeito da mudanga de vazao de alimentacdo na energia
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Figura 3.6 - Efeito da mudanca da temperatura na corrente de
alimentacéo do reator

Do ponto de vista energético € mostrado na Figura 3.6, 6 aumento do
consumo de energia no processo, decorrente principaimente da elevagéo da
temperatura de entrada na corrente de alimenta¢so do reator, e esta por sua
vez ira influenciar diretamente o desempenho de todo o processo. Ainda, pelo
fato de uma quantidade adicional de massa ter sido introduzida no processo,
requerendo aquecimento ate que sejam atingidas as condigdes estabelecidas
no projeto. Com este parametro, quando da necessidade de maiores taxas de
producgdo, o operador efou projetista deverdo adequar, tanto, a rede de
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trocadores de calor, atraves de maiores vazdes e ou fluidos refrigerantes em
temperaturas adequados, assim como alterando as condicbes de operagao da
unidade de reagado e de separacao.

Por outro lado, quando mudancgas na relacdo ar/etanol ocorrerem,
observa-se um decréscimo na demanda energética do processo. Isto se deve
ao favorecimento da relacéo ar/etanol uma vez que o ar utilizado como agente
de remogao de calor, propicia uma methor distribuicio do perfil de temperatura
no reator, conforme apresentado na Tabela 3.1.

Tabela 3.1 - Resposta das perturbacdes

Perturbacdo UA ~ Energia |

(kw! °C) (kw)

Ar/Etanol 14 645 .4 2.333,4
25 632,8 3.499,0

30 637,0 3.066,0

31 616,7 1.563,3

Temperatura (°C) | 175 642,6 2.559,7
178 645,5 2.335,2

182 648.8 2.098,5

Do ponto de vista global, o balango térmico do processc apresenta uma
diminuicao do perfil em virtude do decréscimo da temperatura de saida do
reator, que por sua vez, interfere diretamente na especificacao da temperatura
de entrada do reator.

Como conseqiiéncia, a demanda de transferéncia de calor aumenta
gradativamente com o aumento da temperatura de alimentacéo.

Finalmente, sdo avaliados os efeitos das perturbacdes nas colunas de
separacio de acetaldeido e recuperacado de etanol nio reagido.
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A Coluna 1, visa fundamentalmente separar o acetaldeido obtido como
produto da reacdo 1 dos demais componentes da corrente proveniente do
reator. Na base tem-se uma corrente rica em agua e etanol. O acetaldeido,
produto desejado, é recuperade no topo da coluna conforme ilustrado no perfil
de composicdo na Figura 3.7. Observa-se ainda, no prato de alimentacéo
numero 19, tendéncias de separagéo gradual do acetaldeido-agua-etanol nas
fracbes molares correspondentes. A eficiéncia de separag@o @ garantida em
aproximadamente 99.99 % do acetaldeido.

A coluna 2 ¢é responsavel pela separagdo da mistura etanol/agua. O
etanol purificado é coletado no topo da coluna e a agua sai pela base de
acordo com a Figura 3.8. Esta corrente alimenta a segunda coluna de

destilagdo, no estagio 10, e tem por objetivo recuperar o etanol remanescente
da reacdo e recicla-lo ao reator novamente.

Os perfis de composi¢do no topo e na base da coluna de separacéo de
acetaldeido, ilustram a separagéo de etanol como produto de topo (no pontc de
azeotropia) e agua como produto de base, conforme € mostrado na Figura 3.8.

3.3.6 CONCLUSOES

A metodologia de anadlise de flexibilidade e operacéo de processos
apresentada neste trabalho teve como finalidade mostrar uma sistematica que
permita orientar na concepgdc e analise de processos guimicos, mediante
técnicas de simulag@o. Através desta sistematica & possivel estabelecer
estratégias que levam em consideracdo aspectos operacionais e econdmicos
no projeto de plantas visando atingir um meihor desempenho.

Gom esta abordagem s&o possiveis de serem avaliadas as variagdes

explicitas, tais como mudanca de composicdes, vazbes de alimentacdo bem
como nos gastos energéticos e a eficiéncia nos trocadores de calor.
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Consideradas todas as possibilidades de interacbes entre as unidades
de processo pode-se estabelecer uma estratégia de controle de forma a
permitir uma maior flexibilidade e operacdo segura sem gue mudangas nas
condigbes internas venham a comprometer tanto o produto final quanto a

integridade das unidades.

Deve-se ainda ressaltar, que este tipo de analise permite identificar as
regides da planta com maior potencial para as aplicagbes de procedimentos

“Pinch” para a otimizagao energética e também massica.

3.4 Processo de producdo de acetaldeido com minimizagdo da geracao de
efluentes

3.4.1 Introdugéo

Os incentivos para o desenvolvimento de processos com a minimizagao
de efluentes, tem sido alvo de frentes estudos. isto deve-se nao somente aos
aspectos ambientais, mas existem também implicagbes econdmicas, pois a
estratégia utilizando tratamento tipo “end-of-pipe” (tratamento no final do
processo) de efluentes & extremamente cara e demanda muito tempo (Stefanis
et al., 1995).

A estrutura tradicional de desenvolvimento de processos quimicos
consiste em uma sequéncia de passos onde, ndo necessariamente, existem
estudos das interagbes entre cada uma unidade do processo, de forma a
maximizar sua produtividade, o gue implica em uma reducéo da carga poluidora.

Na verdade, mesmo que sejam avaliadas algumas das interacbes que
ocorrem entre as unidades na fase de desenvolvimento do processo, isto ndo
garante, convenientemente, a reducdo da carga poluidora do ponto de vista
ambiental, econdmico e de operabilidade.
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Pretende-se portanto mostrar um processo alternative para obtencéo do

acetaldeido, minimizando-se a geracao da carga poluidora deste processo.

Os processos convencionais via rota petroquimica apresentam algumas
restricdes quanto as baixas taxas de conversdo (menores que 72%) e em
rendimento (menores que 95%) {(Maciel Filho e Domingues, 1992).

A prata & o componente atual empregado nos catalisadores industriais e

requer processos de separacdo eficientes para garantir alta pureza de
acetaldeido.

O processo alternativo @ baseado na oxidagao do etanol pelo ar sobre um
catalisador comercial a base de Feo,-Mos (ferro, molibdénio) em faixas de
temperatura entre 180 a 240 °C a pressao de uma atmosfera. Os dados cinéticos
experimentais foram obtidos em um reator integral, mediante interpretacéo do
mecanismo de Temkin para a obtenc@o da expresséo da taxa de reacdo. Um
novo reator multitubular € proposto para garantir a alta performance e seguranga,
levando-se em conta os limites de inflamabilidade do acetaldeido. Esta nova
configuragéo permite um melhor controle de temperatura quando comparado aos
reatores convencionais.

3.4.2 Processo Proposto

O processo alternativo proposto usando a minimizacao de efluentes foi
baseado no diagrama de fluxo do processo de producdo do acetaldeido
conforme mostrado na Figura 3.1. O diagrama do novo processo consiste de
um reator multitubular ndo convencional, alimentado com uma mistura de ar e
etanol. O efluente do reator é encaminhado a um resfriador onde os produtos
condensaveis, tais como agua, acetaldeido e etanol s&o removidos. A mistura
liguida alimenta uma coluna de destilag&o. Acetaldeido puro é obtido no topo

da coluna e agua, com fragdo molar de 0,9854 (a diferenca é etanol), como
produto de base. A simplicidade do “flowsheet” proposto, apresentado na
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Figura 3.7, quando comparado as unidades convencionais deve-se ao proieto
do reator.

A oxidacdco do etanol sobre Fep-Mos industrial aparece como uma
aiternativa potencial para aplicagbes praticas. Este catalisador mostra uma
meihor performance em comparagao aos conhecidos, e em termo de conversao,
permite atingir a 99 % de conversdo de etanol com  estabilidade e,
consequentemente, melhores rendimentos em acetaideido (Maciel Filho e
Domingues, 1992).
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3.4.3 Reator de Produgdo de Acetaldeido

O objetivo é encontrar um projeto de um reator indusirial capaz de
operar com seguranca e alta performance, garantindo-se sempre as restricdes
operacionais do processo. Estas restrigbes estdc essencialmente
referenciadas ao controle de temperatura ao longo do reator. Observa-se
experimentalmente, que em temperaturas superiores a 243 °C ocorre um
decréscimo da seletividade, possibilitando entretanto, altas taxas de
convers&o. Portanto, o projeto do reator deve exibir um sistema de remogao de
calor conveniente. Para garantir altas conversdes e uma producdo razodvel,
faz-se necessario um reator multitubular. Através deste reator € possivel um
melhor manuseio do calor de reag@o, garantindo-se altas taxas de reagdo com
0 decréscimo da concentragdo do etanol. O reator nZo convencional é
apresentado na Figura 3.10.

A comparagao entre o reator alternativo caracterizado pela existéncia de
refrigeracéo intermediaria e um reator tipico de leito fixo é mostrada na Tabela
39 Refrigerante de

Saida
/] / /| /| /|

Gas de =
Alimentagéo Saida
N < AN
N,
N
\‘ﬁ
| N

A A A A S
Célula 1 CélulaN

Refrigerante de

Entrada

Figura 3.10 — Reator Multitubular
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Tabela 3.2. Efeito da refrigeragdo intermediaria na performance do reator.

Maxima Conversao | Seletividad Gradiente
temperatura de e de de
no reator Etanol Acetaldeido | temperatura
nas
diversas
zonas do
reator
Projeto 242°C 98% 100% 11°C
Alternativo
Projeto 242°C 82% 100% 16°C
Convencional
248°C 98% < 89% 27°C

Pode ser notado que melhores desempenhos s&o obtidos com o projeto

alternativo, que permite operacdes a temperaturas mais baixas, conversbes

mais altas e seletividade completa em acetaldeido. Tal situacdo é desejada

pois requer um tratamento simplificado no processo de separacéo do

acetaldeido como mostrado a seguir.

3.4.4 Processo de Separagdo do Acetaldeido

A mistura de acetaldeido, dgua e etanol com uma pequena guantidade

de oxigénio € conduzida a uma coluna de destilacdo para a obtencéo de

acetaldeido puro. Esta tarefa apresenta, em parte, facilidade devido a alta

performance do reator. Na verdade, através desta sistematica a seletividade é
completa e uma conversgo muito maior ao processo convencional é obtida, a

agua, como produto da reacao, é removida da mistura e 0 etanol é reciclado

ao processo. Os ndo condensaveis sdo facilmente separados em um tambor

“flash”.
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Nestas condi¢des torna-se necessario somente uma unica coluna de
destilagdo. O acetaldeido 99% de pureza & obtido como produto de topo, e a
mistura etanol e agua é removida na base da coluna. Este € um procedimento

razoavel desde que a alta converséo seja obtida.

Na Tabela 3.3 s&o apresentadas as condigbes iniciais, especifica¢des e
alguns detalhes de projeto e condigbes de operagdo da coluna. As simulagles
de desempenho da coluna foram realizadas usando-se o simulador comercial
Hysim (Hyprotech, 1995), com uma interface do modelo do reator proposto de
forma a simula-lo de acordo com a cinética quimica especifica do processo.

Tabela 3.3 - Condicbes de Operacédo e Especificagdes do Processo

Reator Coluna de Destilacéo
Fluxo molar de
alimentacéo 99,9105 90,2100
(Kgmol/h)
Etanol 49,9552 0,1989
Agua 0,0000 49,4624
O; 49,9552 0,0154
Acetaldeido 0.0000 40,5387
Temperatura de 180 50
Alimentacao (C)

Especificagbes | Taxa de refluxo na coluna igual a 1 e fragdo molar no topo
da coluna é de 0.99

Numero de estagios : 10
Posicéo do prato de alimentaco : estagio 6
Presséo da coluna ; 1 atmosfera

Resuitados Obtidos Fluxo molar no topo de acetaldeido puro no topo da
coluna =40,5370 Kgmol/h

Fluxo molar de agua na base da coluna= 49,6300
Kgmol/hl
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Na Figura 3.11 mostra-se a distribuicdo de componentes ao iongo da
coluna de destilagdo. No topo da coluna observa-se uma quantidade
expressiva de acetaldeido. Por outro lado como produto de base encontramos
uma proporgao elevada de agua e menos intensa de etanol. Este produto de
base é conduzido a estagao de tratamento de efluentes.

Na Tabela 3.4, apresenta-se as espéciﬁcagées de enirada e na Tabela

3.5 as caracteristicas da corrente de alimentac&o, produto de topo e produto
de base da coluna de destilagéo

Tabela 3.4 — Condi¢des de entrada da coluna de destilacdo

e _ __ Entrada
Pressao no estagio 1 1 atm
Pressao no estagio 10 1 atm
Temperatura no estagio 1 250C
Temperatura no estégio 10 50 oC
Posi¢ao de Alimentacao — estagio 6
Especificacbes

1. Fragdo molar de Acetaldeido 0,89
2. Refluxo no estéagio 1 1




CAPITULC 3 PROJETO CONCEITUAL DO PROCESSO DE PRODUGAO DO ACETALDEIDO 83

Tabela 3.5 — Caracteristica das correntes da coluna de destilagéo

Alimentacgéao de Topo Base
: mpertura, — T . ,2 e
Pressao, atm 1,6 1 1
Fiuxo Molar, kgmol/h 90,21
Entalpia, kw -577
Acetaldeido, kgmol/h 40,5380 40,5370 0,0000
Etanol, kgmol/h 0,1989 0,0310 0,1680
Agua, kgmol/h 49,4624 0,2360 49,2260
Oxigénio, kgmol/h 0,0154 0,0150 0,0000
Nitrogénio, kgmol/h 0,0000 0,000 0,0000

Na Tabela 3.5 sd0 mostrados as condigdes de entrada da coluna de
destilagéo e os produtos de topo e base da coluna. Observa-se uma
quantidade de 40 kgmol/h no topo de acetaldeido, valor este correspondente a
99 % de pureza, e na base praticamente 100 % de agua, justificando desta
forma a estratégia de obtencdo de acetaldeido em uma coluna de destilacao,
desde que sejam obtidas altas conversées no reator.

3.4.5 Conclusodes

Mostrou-se neste capitulo um processo alternativo para obtencio de
acetaldeido, conforme apresentado na Figura 3.11, baseado na oxidagéo de
etanol sobre catalisador industrial a base de Fex-Mos. Os resultados baseados
em testes experimentais, bem como as simulagdes computacionais mostram a
viabilidade do processo. O catalisador Fe;-Moz mostrou methor desempenho

que os melhores catalisadores conhecidos, em termos de alta converséo,

estabilidade e no rendimento total em acetaldeido. Como a reacdo é muito
exotérmica, o bom controle da temperatura é essencial para garantir
seguranga na operagdo e methor desempenho da reacdo, sendo necessario
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um projeto alternativo do reator e uma definicdo de politica operacional

adequado para conduzir 0 processo de forma conveniente.
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Figura 3.11 — Distribuigdo de componentes ao longo da coluna de destilacdo
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O procedimento de separacgéo proposto faz uso de somente de uma
coluna de destilacdo cujo produto de topo é o acetaldeido puro, e na base
encontra-se praticamente agua a uma pureza de 98,54%. Portanto, mostra-se
a possibilidade de concepgdo de processos com baixas quantidades de
efluentes, o que por si s reduz em valor significativo 0 impacto no fratamento
dos efluentes. Ouiro aspecto importante esta relacionado na eliminacéo da
segunda coluna de destilagéo para a separacdo do etanol remanescente.

Os resultados apresentados neste capitulo s&o referentes a um caso de
estudo, porém o procedimento geral de simulag&o e principaimente a forma de
abordar um processo a nivel do estagio inicial do projeto conceitual é genérico.
De fato € mostrado a importancia de propor projeto alternativo para o reator,
procurando reduzir ao maximo a geracéo de subprodutos. Esta pratica permite
simplifica¢bes substanciais na etapa de separagdo e uma redugdo significativa

no impacto ambiental.

Para o processo ser econcmicamente competitivo pelc maior tempo
possivel, a redugédo nos custos operacionais € um requisito importante. Para
tanto a analise energética e o desenvolvimento de procedimentos que
permitam diminuir 0 consumo de energia devem ser usados como ferramentas
na definicdo das condigbes operacionais e projetc da planta quimica. Este
aspecto serd considerado no préximo capitulo.
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CAPITULO 4 OTIMIZACAO ENERGETICA DE PROCESSOS

4.1 Iintrodugéo

A otimizacdo energética de processos vem crescendo, gradativamente,
nas Ultimas décadas. Este crescimento deve-se, principalmente, a necessidade
da utilizacdo adequada da energia. Desde ent&o, muita atengéo tem sido dada,
principalmente na recuperacido de utilidades de plantas ja existentes, bem
como no projeto de novas plantas, de forma que operem perfeitamente
integradas, tanto do ponto de vista energético, como de massa (este ultimo
ainda em estagio de desenvolvimento gquando comparado com a otimizagéo
energetica).

Normalmente, os varios equipamentos dos processos tais como;
reatores, separadores e trocadores de calor s&o0 arranjados de maneira a
proporcionar a formacéo de produtos quimicos especificos, sendo conectados

entre si por correntes térmicas e massicas (Tjoe e Linnhoff, 1986).

Enquanto os fluxos de massa seguem restricbes impostas pela
disposicao fisica dos equipamentos, a qual € essencialmente determinada pelo
seqlénciamento das operacbes unitarias, necessarias para a obtengdo dos
produtos desejados, os fluxos de energia podem ser manuseados com um grau
de flexibilidade muito maior, com possibilidades de recicios e utilizagcdo da
energia gerada pelos equipamentos de maneira ndo seqlencial (Stinghen,
1992). Isto sugere a possibilidade de utilizacdo de sistemas integrados
energeticamente, visando  toma-los economicamente mais eficazes,

aproveitando-se a energia disponivel nas préprias correntes do processo.

Dentro deste contexto, € de fundamental importédncia o estudo da
sintese de redes de trocadores de calor, haja visto que os trocadores de calor
s80, na maioria dos casos, 0s equipamentos que concentram as maiores
quantidades de energia nos processos.
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Vérias técnicas tém sido propostas para otimizar redes de trocadores.
Em especial, a busca da rede 6tima néo é um problema regular de otimizagéo
porgue a representacdo matematica da estrutura da rede é um tarefa muito
dificil (Kumar,1981}). Normalmente, as simplificacdes dos modelos e as
limitacbes da solucdo matematica dos algoritmos, quando na presenca de
minimos locais, desestimula o uso dessas técnicas puramente deterministicas.

Muitos estudos tém sido feitos na associagdo de correntes quentes e
correntes frias atraves de técnicas de cunho combinatdrio visando a integracéo
das mesmas como forma de recuperagdo energética. Entretanto, quando
estendidos a processos complexos, cujo numero de correntes geralmente

exceda a 10, esta tarefa torna-se dificil.

Como os processos industriais tipicos contém entre 30 a 80 correntes que
necessitam de aquecimento e resfriamento, a tarefa de otimizar sem preceitos
bem estabelecidos ndo é possivel. Aléem disso, a definicho de certas
temperaturas “alvo” deve ser respeitada, devido a requisitos da prépria
configuragdo do processo e, portanto, a correta integracao destas correntes e
essencial para a economia global do mesmo. Finalmente, pode-se mostrar
restricdes de ordem pratica que impecam ou obriguem a froca térmica entre
duas correntes, tais como as limitagbes na queda de pressio, o0 custo de
bombeamento e a intermiténcia do mesmo.

Neste Capitulo sdo apresentados os conceitos essenciais para a
integragdo energética de processos com vistas a aplicagdo para o caso do
processo de producéo de acetaldeido. Uma breve aplicag@o industrial, de um
processo ja existente relacionado com a producgio de dleo de soja (Ceval Agro
Industrial) & apresentada para validar os procedimentos adotados.
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4.2 Estado da Arte da Sintese e Integragdo Energética de
Processos

De acordo com Linnhoff (Linnhoff, 1983), a sintese do processo pode
ser representada mediante camadas conforme Figura 4.1. Assim, cada nivel ou

camada devera ser tratado como um subproblema de otimizagao.

Dentro deste contexto, o problema da sintese da rede de trocadores de
calor & visualizado como uma camada intermediaria entre o processo em si e 0
sistema de utilidades. Devido as interacdes entre a rede de trocadores de calor
e os demais, € importante avaliar o fato de que alguns par&metros das
correntes sdo rigidos enquanto outros s80 mais brandos. Além disto, existirdo

aspectos qualitativos quanto a operabilidade, flexibilidade, seguranca e

Reatores
Quimicos

Processos de Separacéo

controlabilidade.

Utilidades

Figura 4.1 - Diagrama cebola de sintese de processos

Dentre as estratégias empregadas para a sintese de redes de
trocadores de calor encontra-se a programag&o dinémica que se constitui em

tentativas na integragio energética de processos, entretanto, nem sempre bem
sucedidas.
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Dentre os trabalhos de integracdo energeética um dos pioneiros é o de
Hohmann (Hohmann, 1971), na década de 1970, que apresenfou sua
metodologia baseada nos conceitos termodinamicos. Entretanto, o pouco
interesse que fora dado a esta sistematica deve-se, em parte, ao fato de pouco
embasamento matematico a sintese de trocadores de calor e pelas poucas
publicacdes feitas.

4.3 Sintese de Trocadores de Calor

A area de sintese de trocadores de calor (HENS) foi revisada
previamente varias vezes como uma parte da sintese global de processos.
Hendry et al. (1973) apresentaram o problema da HENS como um
subproblema homogéneo da sintese de processos, onde a principal dificuldade
envolvida é a associagdo combinatorial de correntes e o problema de
sequenciamento. Siirola (1974) classificou os métodos apresentados até
entdo e propds novas regras de sondagem (“branching”) para reduzir o
tamanho do problema. Ele foi também um dos primeiros a perceber que o0s
métodos deveriam relaxar a obrigatoriedade das utilidades. De acordo com o
diagrama “onion” existe uma hierarquia , onde 0 manuseio na ultima
subcamada deve ser relacionado com as utilidades. Rathore & Powers
(1975) e Nishida et al. (1977), compararam seus proprios métodos com
trabalhos anteriores em uma revisdo tabular, e Hlavacek(1975, 1978) revisou a
area como parte da atividade da sintese global de processos, incluinde a
simulac&o e sintese de processos em regime permanente € em processos
dinamicos.

Uma revisdo completa na area de HENS foi apresentado por Nishida et
al. (1981), onde HENS é uma das varias areas da sintese de processos.
Desde entdo, Hohmann(1984) apresentou HENS comc um problema

seqlencial e revisou as Ultimas descobertas fazendo uso de métodos
termodinamicos. Westerberg & Grossmann (1985) deram uma oOtima
introducéo & sintese global de processos com énfase na rede de trocadores de
calor e na aplicacdo de métodos matematicos. Grossmann (1985a) revisou a
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aplicagdo da Programacgé&o Linear Inteira Mista (MILP) em varias situagbes de
sintese de processos, incluindo HENS e sistemas de refrigeracgo.

De inicio, a redugéo do consumo energético foi o objetivo da pesquisa e
dos métodos disponiveis. Isto resuliou na descoberta de importantes e
fundamentais conceitos, como o da “recuperacdo energética pinch “como um
gargalo ( ponto de estrangulamento) para a redugdo do consumo energético.

Os ditimos métodos colocavam énfase no custo total da energia e dos
equipamentos. Os aspectos de flexibilidade e operabilidade eram remetidos &
etapa de projeto ao invés de serem atacados simultaneamente. Embora os
projetos de "retrofit" (rearranjo de um processo ja existente do ponto de vista da
eficiéncia energética e econdmica) sejam mais dificeis de ser encontrados em
periodos em que o prego da energia € baixo, (tal como em 1976), métodos
agora sdo disponiveis para novos projetos, que encontram o correto
compromisso entre investimentos e custos operacionais para qualquer cenario
de pregos.

Quando tentava-se resolver o problema da HENS sistematicamente,
iniciava-se transformado-o em um modelo matematico, resolvido através de
métodos numéricos. A complexidade dos problemas industriais mencionados
envolvendo HENS, fazem com que varias simplificacfes necessarias sejam
feitas para tornar esses modelos matematicos manejaveis. Primeiramente,
poder-se-ia questionar a utilidade industrial desses modelos simplificados. Em
seguida, mesmo com a aceitacéo desses modeios, se ¢ tamanho do problema
a ser resolvido, devido a inerente natureza combinatorial, fosse menor do que
10 correntes, 0 que, por si s0, seria uma severa limitagdo para aplicactes
industriais, poder-se-ia levantar outro ponto de questionamento.

O estudos na area da integragéo de processos tem sido direcionados

em trés diferentes pontos os quais sio:

1. Os métodos de cunho matematico ;
2. A utilizagdo de conceitos da primeira e segunda lei da termodinamica;
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3. Os métodos empiricos de projetar 08 processos baseado nos
conhecimentos adquiridos sobre 08 mesmos.

Portanto, para que o sucesso da otimizacdo seja garantido seria
conveniente tirar vantagens em todos estes trés pontos como forma de obter

solugbes para problemas industriais.

As HENS representam ¢ mais promissor campo da sintese de
processos, quando partem para a aplicagdo de metodos sistematicos. Os
aumentos dos precos da energia durante os anos 70 e inicio dos anos 80 foram
a grande impulsdo para o desenvolvimento de novas metodologias para a
recuperacdo energética a precos competitivos. Quando as metodologias
comegaram a se desenvolver, a énfase mudou das estruturas que procuravam
o otimo energético (o consumo minimo de utilidades de processo), para
estruturas interessadas no custo 6timo das redes. Os mais modernos métodos
podem obter o apropriado compromisso enire os custos de investimento e os
custos de operagdo para qualquer cendrio de pregos (incluindo fatores
regionais tais como a temperatura da agua de refrigeracdo, etc), independente
do projeto considerado. Entretanto, nem todos os problemas estéo resolvidos
e importantes trabalhos continuam sendo desenvolvidas em todas as areas das
HENS, as quais s&o: o estabelecimento de metas, a sintese e a otimizacio
(Gundersen & Naess, 1988).

Uma possivel abordagem do problema é feita através da utilizagdo dos
conceitos da Pinch Tecnology, técnica esta baseada em preceitos
termodindmicos e heuristicos. O termo “Pinch Tecnology” foi proposto
originalmente por Linnhoff e Vredeveld (Linnhoff, 1984) baseado nos
trabalhos de Hohmann (Hohmann, 1871). Hohmann foi o primeiro pesquisador
a demonstrar a possibilidade de estabelecer redes com um nimero minimo de

trocadores de calor (e conseglente, minima area de ftransferéncia) com

“projeto” de minimo consumo de energia

A seguir sera apresentado, em sintese, alguns dos métodos utilizados
para a busca de redes 6timas.
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4.3.1 Formulagdo mediante preceitos matematicos

O problema de transferir energia de correntes de processo quentes para
correntes frias teve como um de seus primeiros estudos, o trabalho de Kesler
& Parker {1969) gue dividiram cada corrente em peguenas "células" de
transferéncia de calor de igual tamanho. Transformaram, assim, a associagdo
entre correntes quentes e frias em um problema de programagcéo linear. Esta
abordagem foi melhorada por Kobayashi et al. (1971) que usaram diagramas
de contetdo térmico de forma a permitir a ocorréncia de divisdes de correntes
(“splits”) e associag¢des ciclicas (“matches”) . Nishida et al.(1971) introduziram
regras para a associacdo de correntes, visando a minimizacao da drea fotal da
rede de equipamentos térmicos, e Cerda et al. (1977), permitram o
acoplamento de restrices e utilidades mdltiplas.

Outra tentativa para resolver o problema das associagdes, por métodos
simultaneos mediante programagdo separavel, & mencionado no trabalho de
Hwa (1965).

4.3.2 Decomposicdo ou procura em profundidade (“Tree Search”)

Varios métodos foram publicados através da decomposicdo ou busca
em profundidade. Lee et al. (1970) introduziram um método “branch " e
“bound”, mas os problemas combinatdrios eram ainda severos. Siirola (1974)
introduziu novas regras para procura ("branching”). Pho & Lapidus (1973}
usaram enumeracao parcial e sua "matriz de sintese” foi usada por Kelahan &
Gaddy (1977) que fizeram uso de procura randbmica adaptativa. A
desvantagem dessa matriz € a exclusdo de estruturas ciclicas e “split” de
correntes.  Greenkorn et al. (1978) relaxaram esta restricdo e introduziram
uma funcdo de disponibilidade térmica (um conceito precursor da “grande
curva composta’ que sera mencionada adiante) para assegurar boas solucdes
iniciais. Rathore & Powers (1975) usaram procura em profundidade avancada
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(sondagem) para evitar a geracdo e avaliagdo de solugBes infactiveis.
Grossmann & Sargent (1978a) combinaram enumeragdo implicita com
estimativas heuristicas para resolver problemas de configuracdo com
possibilidade de restricdes nos "matches”. Finalmente, Menzies & Johnson
(1972) usaram ’"branch and bound” para a sintese de redes Otimas de
recuperagao energética.

4.3.3 Métodos heuristicos e abordagem termodinamica

A abordagem heuristica foi introduzida por Masso & Rudd (1969) que
ponderaram um conjunto de regras de acordo com um aprendizado adaptativo
durante o projeto. Ponton & Donaldson (1974) sugeriram associar a corrente
guente com a mais alta temperatura de entrada (temperatura forte) com a
corrente fria de mais elevada temperatura de saida (temperatura alvo), uma
abordagem que foi seguida, posteriormente, por inumeros pesquisadores.
Wells & Hodgkinson (1977) apresentaram uma extensa lista de regras
heuristicas para consideracbes gerais de sintese de processos, metas e
associacdo de correntes.

A tabela de factibilidade de Hohmann (Hohmann,1971) foi a primeira
tentativa rigorosa de se estabelecer a meta de minimo consumo de utilidades,
antes do projeto. A conhecida regra (N-1) da uma meta préxima para o nimero
minimo de trocadores de calor para uma rede (onde N representa o numero de
correntes existentes em um dado processo), muito embora Linhoff et al.
(1979), posteriormente, apontaram que existiriam casos onde essa meta nio
poderia ser alcangada. Hohmann (1971) realmente discutiu em seu trabalho, o

"

efeito de “loops™ e “subgrafos”. A meta para a minima area de transferéncia

de calor foi também estudada em um diagrama de temperatura versus carga
térmica, pelo conceito de contengdo de temperaturas, que dava uma orientacéo
para a separagio das correntes (“spliting”), para atingir uma meta especificada.
Se informacbes sobre custos s&o disponiveis, & possivel determinar as
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gquantidades o6timas de utilidades e 0s correspondentes valores para a menor
diferen¢a de temperatura, antes do projeto.

Uma parte muito importanie do trabalho de Hohmann é o espacgo de
solucdes factiveis de redes, demonstrado pelo diagrama area de troca versus

energia gasta no processo mostrado na Figura 4.2.

Area i Parametro
— DT min
Compromisso
Area-Energia
{E min - Amin}
A min |
; t I
E min Energia
Regiao
Infactivel

FIGURA 4.2 — ESPACO DE REDES FACTIVEIS

A curva conectando as metas, area minima de transferéncia de calor,
denotada por Amin, © @ energia minima do processo, Enn, para os varios valores
de ATmin, divide 0 espago em solugdes factiveis e infactiveis. Hohmann {(1971)
aponiou que esta linha, de fato, define um numero maximo efetivo de unidades
necessarias a se alcangar a minimizacéo da area da rede. O mesmo diagrama
foi também usado para se discutir a situagdo limite. Quando se reduz ¢ valor
da area, aumenta o valor da energia (compromisso area-energia). Para alguns
sistemas de correntes existe um valor limite de gradientes de temperatura,
ATmin, ONde 0 consumo de energia permanece constante enquanto a curva vai
se tornando vertical, como indicado na Figura 4.2. Seguindo a linha vertical,
ocorre um aumento da area de troca térmica necessaria e uma redugdo no
namero de unidades de troca térmica (compromisso area - numero de
unidades). De acordo com Gundersen & Naess (1988) sabe-se, hoje, que

este compromisso é mais complexo, uma vez que a reducio nos gradientes de
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temperatura tem o indesejavel efeito colateral de aumentar ¢ numero de
unidades de troca de calor.

Em seu procedimento, Hohmann (1971) apontou que as redes com mais
unidades do que o numero minimo de trocadores incluem “‘loops™ de cargas
térmicas representando graus de liberdade que deveriam ser usados para a
minimizag&o da area. Nesta ofimizagdo, deve-se manter a possibilidade de

17

guebra desses “loops™, cada “loop” reduz o numero de unidades em um, e
assim, uma redugdo de etapas no custo global. Finalmente, fatores de
sensibilidade foram calculados e usados para substituir a simulaggo rigorosa
das condicdes de operabilidade. A aditividade de mudancas simultaneas nas
taxas de escoamento das correntes, e em suas temperaturas de entrada, foram

também discutidas

4.3.4 A Recuperacgédo de energia através do método “PINCH”

Estudos de recuperacfo térmica mediante a tecnologia “pinch” como
forma de remocdo de gargalos de processo visando economia de energia tem
recebido esforco crescente, nos meios académicos e industriais, para ©
desenvolvimento de uma metodologia de aplicagéo desses conceitos, tanto em
Processos NOVos como nos ja existentes. Umeda et al. (1979) representaram
duas linhas compostas no diagrama de temperatura versus energia disponivel,
de tal modo que as curvas se tocavam em um ponto. Este ponto, denominado
"pinch point *, forma um gargalo gue evita posterior aproveitamento térmico e,
portanto, economia de energia. Huang & Elshout (1976) apresentaram idéias
bastante similares.

A compreensdo fundamental da recuperacdo energética mediante
utilizacdo do ponto “pinch’, inciuindo os efeitos de decomposicéo de correntes,
veio com o trabalho de Linnhoff et al.(1979). Linnhoff e colaboradores
(Linnhoff et al.,1979), posteriormente, relacionaram o consumo em excesso
de utilidades com a transferéncia de energia através do ponto “pinch”,
causando consumo das utilidades guente e fria acima do minimo. Portanto, o
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estabelecimento de conceitos apropriados para a correta integragdo de
turbinas, bombas de calor e colunas de destilagio dentro de processos globais.

Desde ent&o, Linnhoff, aplicando primeiramente na Imperial Chemical
Industry (IC1) e posteriormente na UMIST (University of Manchester Institute of
Science and Techology), tem desenvolvido o conceito do “pinch point”, dentro
de uma metodologia conhecida como “Tecnologia Pinch’, enderecada aos
varios aspectos da sintese de processos.

A andlise da integragdo energética de processos comeca pelo calculo
das quantidades minimas de aquecimento e resfriamento, requeridas por um
dado processo, para atender sua rede de equipamentos térmicos. Esses
calculos podem ser realizados, a priori, sem qualquer especificacdo dos
equipamentos da rede. De modo similar, pode ser estimado o numero minimo
de equipamentos térmicos para o0 processo, atendendo aqueles minimos
requisitos energéticos. Estas informagdes proporcionam uma forma de
incentivo ao desenvolvimento de projetos alternativos, uma vez que apontam
no sentido de que o processo real é ainda passivel de melhorias.

4.3.4.1 TECNOLOGIA “PINCH ”

4.3.4.1.1 Balangos Energéticos

As redes de trocadores de calor sdo compostas por correntes guentes,
denominadas “hot streams” e correntes frias, denominadas “cold streams”. Por
definigo, uma corrente quente precisa ser resfriada e, consequentemente,
possui energia disponivel. Da mesma forma, correntes frias precisam ser
aquecidas e necessitam, desta forma, de energia. Determinadas as cargas
térmicas disponiveis entre as cortentes quentes e frias, a diferenca entre estes
valores é a quantidade de calor que devera ser fornecida ou removida do

sistema para satisfazer o principio da conservagéo da energia imposta pela 1°

Lei da Termodinamica.
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A quantidade calorifica de cada corrente pode ser expressa pela
seguinte equacédo 4.1.

N
Q; = > FCpAT, (4.1)

i=1

onde F; denota o fluxo massico da corrente i e sua respectiva capacidade
calorifica, Cpi. O nimero de correntes que compdem a rede é representada por
N.

O aplicacéo da 1° Lei da Termodinadmica ndo considera o fato da
energia poder ser transferida de uma corrente guente para uma corrente fria,
apenas se a temperatura da corrente quente exceder a da corrente fria.
Consequentemente, para obter-se uma estimativa das cargas de aquecimento
e resfriamento condizentes com a realidade fisica (2° Lei da Termodinamica),
deve existir uma diferenga de temperatura positiva (“driving force”) entre ambas
as correntes.

Uma forma muito simples de incorporar estas consideracbes foi
apresentada , originalmente, por Hohmann et alli {Hohmann,1971). Se a
minima “driving force” escolhida for, por exempio, 10 °C, entdo pode-se
estabelecer duas escalas de temperaturas com uma defasagem de 10 °C entre
as escalas propostas para as correntes quentes e as correntes frias, conforme
apresentado na Figura 4.3. As variacGes de temperatura das correntes quentes
e frias sao representadas pelas setas descendentes e ascendentes,
respectivamente, formando intervalos de temperatura, onde € garantida a
possibilidade de transferéncia térmica. A criagdo desies intervalos
acarreta na decomposicdo do problema em sub-redes as quais possibilitam
avaliar o comportamento do fluxo térmico na rede. A equagéo 4.2 é utilizada
para quantificar a variagdo do fluxo térmico ao longo das sub-redes e ©

resultado final obtido é 0 mesmo que o proborcionado pela andlise da 1° Lei da
Termodinamica.
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Figura 4.3 - intervalos de Temperatura

Q= B0, -2 (FCR), 42

Obviamente, se a temperatura de minima “driving force” for alterada,
entdo a escala de temperaturas devera ser substituida. Consequentemente, a
carga energética em cada intervalo também serd alterada, bem como as

cargas minimas de aguecimento e resfriamento.

4.3.4.1.2 “Projeto Alvos ” e o Ponto “ Pinch”

Na otimizag&o da rede de trocadores de calor é necessario estabelecer
qual a minima quantidade de energia a ser fornecida e retirada. Estas
quantidades térmicas otimas s&o denominadas de alvos de projeto (Linnhoff e
Polley, 1988). Estes s&o avaliados antes do projeto da rede e s&o baseados no
fluxo de dados do processo. Os alvos de projeto sdo comumente denominados
utilidades quentes, “hot ufilities” e utilidades frias, “cold utilities”. A diferenca
entre as utilidades quentes e frias ainda corresponde a energia calculada com
base na 1° Lei da Termodinamica, mas estas cargas séo fixadas de tal forma
que satisfazem também a minima diferenca de temperatura estabelecida na 2°
Lei da Termodinamica.

A decomposi¢do do problema e a determinacdo das utilidades

estabelecem o intervalo (subrede) e a temperatura (geralmente a meédia entre
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a as correntes quentes e frias do intervalo) em que ndo ha transferéncia de
calor para os intervalos préximos. Este valor de temperatura que proporciona a
decomposicao do problema em duas regides distintas do projeto € denominado
de ponto “Pinch”. Acima do “pinch” deve-se evitar a inser¢ado de utilidades
frias, assim como abaixo do “pinch” ndo é conveniente colocar utilidades
qguentes, porque, em ambos 0s casos, 0s gradientes térmicos séo elevados.
Também ndo é conveniente transferir calor através do “pinch”, pois fatalmente

as cargas das utilidades ndo seréo as minimas para a rede.

De uma maneira geral, é possivel estabelecer as seguintes regras
heuristicas denominadas ‘regras aureas da tecnologia “Pinch” que garantem a
otimizagao do consumo energético

1. ndo transferir calor através do “pinch”
2. aquecer apenas acima do “pinch”
3. resfriar apenas abaixo do “pinch”

4.3.4.1.3 Diagramas Temperatura e Entalpia

As correntes quentes e frias de um processo podem ser representadas
em um grafico cujas coordenadas sdo a temperatura e a entalpia do processo.
Iniciando pelas correntes individuais € possivel construir uma curva de
composi¢édo, para todas as correntes quentes e outra para todas as correntes
frias denominada de curva composta do processo. Na curva composta do
processo existe um ponto de minimo onde as correntes quentes e frias
aproximam-se e que caracteriza a menor diferenca de temperatura do
processo. O ponto onde é verificado a menor diferenga de temperatura ¢ o
denominado de ponto “pinch” da rede (fluxos de calor constantes e diferenca
de entalpia nula).

Na andlise da curva composta apresentado Figura 4.4, a diferenca entre
a curva das comrentes quentes e a das correntes frias, acima do “pinch’,



Capitulo 4 — Otimizagdo Energética de Processo 100

representa a minima guantidade de energia externa requerida e abaixo do
“pinch”, a minima quantidade de resfriamento da rede (“projeto alvos”)
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Entalpia' kealh
Figura 4.4 —-Curva Composta de um Processo

Outro diagrama importante é a denominada grande curva composta
apresentada na Figura 4.5 . Este estabelece com bastante nitidez a diviséo do
problema em dois intervalos termodinamicos distintos, as regides de
fornecimento e demanda de energia.

A grande curva composta é, particularmente, utilizada para avaliar o
perfil de calor no estudo da integragao energética, a fim de obter as estruturas
otimizadas mediante a inser¢do de novos trocadores, e na redistribuicdo das
correntes.
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Figura 4.5 — Grande Curva Composta de um Processo Tipico

Observa-se uma possibilidade de integracdo entre as correntes do
processo e as utilidades quentes e frias

4.3.4.1.4 Naimero Minimo de Trocadores

Para a determinac&o do nimero minimo de trocadores de calor a Figura
4.6 (Douglas, 1988, processo de hidroalquilacio) sera considerada.

Fornecedores

Consumidores

Utilidades Corrente Corrente

Quentes 1 2

Corrente Corrente Utilidades
3 4 Frias

Figura 4.6 - Numero Minimo de Trocadores
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Observa-se uma possibilidade de integragdo entre as correntes do
processo e as utilidades quentes e frias.

Se forem ignorados os valores minimos das temperaturas para troca
térmica, o numero de caminhos € igual ao numerc minimo de trocadores
necessarios a rede. Portanto, 0 nimero minimo de trocadores necessarios é 5.
Pode-se generalizar este resultado expressando © numero de trocadores de
calor necessario para uma determinada rede como sendo:

Namero de Trocadores = nimero de correntes + utilidades (4.3)

No entanto, a equacdo (4.3) nem sempre expressa 0 numero real de

trocadores necessarios. Uma nova configuragdo possivel é apresentada na

Figura 4.7.
Fornecedores | Utilidades Cotrente Corrente
Quentes 1 2
i y
Corrente Corrente Utllidades

Consumidores 3 4 Frias

Figura 4.7 - Problemas Independentes

Neste caso, 880 necesséarios apenas 4 frocadores. Isto ocorre porque

ha duas redes distintas, ou seja, dois problemas totaimente independentes.
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4.3.4.1.5 Analise dos “L.oops”

Em redes de trocadores pode ainda ocorrer 0s chamados ““loops™. Um
“loop” € um conjunto de coneccgdes que podem ser tragadas através da rede de
trocadores partindo de um trocador (ou de um aquecedor ou resfriador) e
retornando para o mesmo trocador. A existéncia de um “loop” implica em um
trocador de calor extra na rede. Obviamente a quebra do “loop” remove o
trocador extra.

Na Figura 4.8 € mostrada a possibilidade de ocorréncia de “loops™ na
rede do processo de hidroalquilagdo (Douglas,1988).

Fornecedores { Utilidades Corrente Corrente
Quentes 1 2

Y ¥
Consumidores Corrente Corrente Utllid_ades
3 4 Frias

Figura 4.8 — Analise dos “loops””

Neste caso, a expressdo para o numero de trocadores pode ser
expressa através da equacgdo (4.4).

(numero de) ~ (numero de) .\ (numcm de) . [numem de) [ numero de 44
trocadores/  \ correntes / | utilidades loops problemas independentes)
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4.3.4.1.6 Minimizagdo Energética de Redes de Trocadores de Calor

O procedimento de minimizacdo energética da rede parte da analise, em
separado, das correntes acima do “pinch” e abaixo do pinch {Hindmarsch e
Linnhoff, 1983)

O primeiro passo no procedimento de otimizagdo é calcular as cargas
térmicas das correntes quentes e frias, acima e abaixo do “pinch”, conforme
mostrado na Figura 4.9.

1 2 3 4
FCP 1000 4000 3000 6000
- 250 TZM)
Q=110
1200 180
1 A
Q=360
Q=240 N 4
Q=60
2 1150 4140 3
Finch
Q=20 V¥ Q=160 Q=120
v 100 L g0

Figura 4.9 - Cargas térmicas acima e abaixo do "pinch”

a) Posicionamento dos trocadores acima do “PINCH”

O numero de trocadores e a sua posicdo na rede sdo estabelecidos
pelas unides entre as correntes. Por exemplo, € possivel unir a corrente 1
(Qu=110 ) ou a corrente 2 (Quw=240) com a corrente 3 {Q¢=60). O critério
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para estabelecer a possibilidade destas conexdes é baseado na temperatura
minima de aproximagao {no caso 10°F). A violacdo da temperatura minima ira
ocorrer acima do “pinch’ sempre que (FCP)wias 2 (FCP)quentes. . Neste caso o FCp
é expresso em kcal/h. Respeitando-se este critério € possivel estabelecer a
unido entre a corrente 1 e a comrente 3, mas nao entre a corrente 2 € a corrente

3, pois neste caso (FCP)iia <(FCP)quente-

De uma maneira geral pode se estabelecer como critério de projeto a
seguinte regra heuristica, acima do "pinch”:

(FI-ICPH) < (FCCPC) (4.5)

O projeto completo acima do “pinch” € mostrado na Figura 4.10.
Existem 4 trocadores (numerc minimo possivel) sendo um aquecedor. A
temperatura minima de aproximacgdo na rede no final de cada trocador € igual

ou maior que 10°F (a minima diferenga de temperatura).

1 2 3 4
FCP 1000 4000 3000 6000
4250 240
é'}\_\ Q=50
Ri‘i\\“‘*—\

Q=240

1
(r 1480 TH40 k‘)

<+

Q=60

Figura 4.10 - Projeto acima do “Pinch’
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b) Posicionamento dos trocadores abaixo do “PINCH”

O procedimento utilizado é muito semelhante ao projeto acima do
“pinch”. No entanto, o critério da possibilidade de unides abaixo do “pinch” é
definido como:

(FHCPH) = (FcCpc) (4.6)

O arranjo de trocadores abaixo do “pinch’, que garante a diferenga de
temperatura minima entre as correntes quentes e frias, € mostrado na Figura
4.11. Novamente, 0 nimero de trocadores utilizados € minimo e igual ao

nuimero de correntes e a minima diferenga de temperatura é aicangada.

FCP 1000 4000 3060 6000

|

= |

? C=40

100 oo

Figura 4.11 - Projeto abaixo do “Pinch’

c) Determinagdo da energia minima

O projeto completo gue satisfaz as necessidades minimas de energia
estabelecidos pela 1° Lei da Termodinamica, e o nimero minimo de trocadores
acima e abaixo do “pinch” mantendo uma temperatura minima de aproximagao

imposto pela 2° Lei da Termodinamica , s&o mostrados na Figura 4.12.
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FCP 1000 4000 3000 6000
4250 240
(|\m\ Q=50
Sy
— ]
\\\\_\“ f -
L200 4190 T (% T
Q=240
C\ ? { )
D, 1)

N -
s 150 -+-140
v

1100 Lo

Figura 4.12 - Projeto da Minima Energia

A quantidade minima de energia a ser fornecida para a rede e de 70.000
kcal/h, a qual corresponde a quantidade de utilidades quentes posicionado
acima do “pinch’ na corrente 4. A guantidade minima de energia a ser
removida é equivalente a 60.000 kcal/h correspondente a soma das cargas dos
utilidades frias instalados abaixo do “pinch” nas correntes 1 e 2

No total, esta rede é composta por 7 trocadores. No entanto, aplicando
a equacéo (4.3), o numero minimo total de trocadores é igual a 5. Isto sugere a
existéncia de 2 “loops” na rede, 0 que permite a possibilidade de remogéo de

dois trocadores, possibilitando um segundo projeto da rede.
d) Projeto do minimo nimero de trocadores de calor

Normalmente, a rede calculada com base no projeto de minima energia
apresenta “loops” internos, o que acarrefa num numero elevado de frocadores

de calor (Towsend e Linnhoff, 1983). Diante a isto é possivel conceber a rede
de outra forma, minimizando o nimero de trocadores, com aumento da energia
necessaria para operacdo. Somente uma analise mais criteriosa de viabilidade
econbmica podera mostrar a situagdo mais interessante.
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e) Quebrando “loops” com a menor carga térmica

A presenga de um "loop” acarreta na insercdo de um trocador de calor
extra na rede. Consequentemente , cada quebra de “loop” da rede reduz um
trocador de calor. Para efetuar esta alterag@o s&o propostas irés regras
heuristicas:

1°) quebrar o “loop” que inciui o trocador com a menor possibilidade de

troca térmica ;

2°) sempre remover a menor carga termica de um “loop”

3°) se o “loop” quebrado atravessar ¢ “pinch’, normalmente é violada a
temperatura de aproximagédo minima. E necessério, entdo, restaurar o AT
alterando as quantidades térmicas nas conexdes entre 0s aguecedores(H) e
resfriadores(C), incrementando o consumo de energia do processo.

Baseado nestes principios a quebra do “loop” ird ocorrer na menor
carga térmica no equipamento da rede, resfriador (C), com Q¢=20 unidades

de energia, conforme Figura 4.13.
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Q=50+20

A
C_!_,f) H=70
() Q=50+20

=

{_)Q=240-20

0 ()
C=40 Q=20-20
Q=40+20 L;o

400

Figura 4.13 - Quebrando o “loop” com a menor carga térmica

Desta forma é adicionado e subtraido Q=20.000 kcal/h deste resfriador
estendendo esta alteracdo ao restante do “loop”. E necessario, entdo, reavaliar
as novas cargas térmicas e os novos valores das temperaturas intermediarias
de acordo com a Figura 4.14.

| < T=200
=60

7 T=200
T=100

Figura 4.14 — Remocéo de um resfriador (C)
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Neste caso a temperatura de saida da corrente quente ficou 10 °F
abaixo da temperatura da corrente fria, violando o ATmin estabelecido para o
problema. Portanto, faz-se necessario restaurar o gradiente minimo imposto a
rede ailterando, as quantidades térmicas.

1 2 3 4
FCP 1000 4000 3000 6000
T=2508}
Q=70
T \\“\.
70-Qe T T=190
\\\\ M
T=200 \“‘“m\\\\ H=70 + Qe
L
Q=220 T=150 s
- O
60+ QE( I
’ =60 | Q=60+
T=120 — -y v Q= T=11p | 4=60%Qe
l g Q=120 () Q=120-Qe
~

Q=?20—Qe% C=60 + Qe
T=100
Figura 4.15 - Usando “path” para restaurar AT min
A Figura 4.15 mostra a violagdo do ATmnme €, portanto, deve-se

restaurar através da quantidade de calor que deve ser adicionada efou
removida ao longo do “path” de acordo com a expresséo:

(120-Q, )x10° =3000(110 ~90)

ou seja
0. =60x10° kcal/h
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O rompimento do “loop” através do resfriador quebra ambos os "loops”
da rede. Entretanto, ha um segundo “loop” remanescente (Figura 4.16) . Neste

caso, a menor carga térmica do “loop” é Q=10 unidades de energia no
resfriador.

4
3000 #000
4
— T=190 .
Tl T , (_yH=130
e (0100 e
Q=220+ Qe T=150 # ‘;
BN P, o WOV SR N
] () Q=220+ Qe
e st ()
T Q=60 ! [Q=120+Q
i
Q=60 f f?) Q=60 Qe
T T T T=00

Figura 4.16 - Quebrando ¢ segundo “loop”

O resultado final é apresentado na Figura 4.17, onde n&o ha nenhum
“loop”, nem violagéo do AT minime, © Satisfazendo a equacao (4.5).

4
FCP 1000 4000 X0 8000
A
=900 H=130
A Q=230
I T —— L O
L) - Bl
by Q=130 __._.__.n_.‘..xm 1
v Ty |
l ~ Q=50 f)
C=120

Figura 4.17 - Projeto final - nimero minimo de trocadores
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Com as quebras de “loop” 0 numero de trocadores € reduzido de 7 para
5 unidades. No entanto, a necessidade de utilidades quentes é ampliado de
70x10° para 130x10° kealfh, enquanto as utilidades frias passa de 60x10° para
120x10° kcal/h. Obviamente, € essencial considerar o capital investido frente
aos gastos operacionais para estabelecer o projeto 6timo desejado.

f)Fracionamento de Correntes

Existem algumas situagdes onde o procedimento de projeto descrito n&o
proporciona solugdes adequadas sob o ponto de vista térmico. Considerando o
problema mostrado na Figura 4.18, pode-se dizer que os valores de FCpy para
ambas correntes quentes sdo menores que os valores de FCpe para as
correntes frias.

1000
2000 A
3000 A
O O
2inch
Y

Figura 4.18 - Possibilidades de unifes

De acordo com a equagao (4.6) isto impossibilita quaiquer conex&o entre
as correntes quentes e frias , inviabilizando a rede de troca térmica 6tima. Se

algum trocador for instalado , sera violado o critério de temperatura minima de

aproximagao estabelecido,

E possivel solucionar este problema de uma maneira muito simples,
fracionando a corrente quente em duas , cada qual com valor de FCp menor
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gue os das correntes frias correspondentes. Ou seja, a corrente com FCp igual
a 3.000 é particionado em duas com 2.000 e 1.000, respectivamente. Isto
possibilita garantir que o FCplc <FCp|h

2000
2000 1000

A
1000

™
L

Pinch

Figura 4.19 - Fracionando uma corrente Quente

De uma maneira geral & possivel estabelecer o projeto heuristico de
forma a proporcionar o procedimento genérico para a solug@o da rede 6tima
baseado no numero de correntes quentes e frias acima e abaixo do “pinch’.
Este procedimento é ilustrado nas Figuras 4.20 e 4.21 onde NH & o0 numero de
correntes quentes que iniciam no “pinch” (incluindo as fracionadas) e NC o

numero de correntes frias que iniciam no “pinch” (incluindo as fracionadas).

>

Dados das
Correntes no
Pinch

VVVVVVVV ™y

Fracionar uma
corrente {cold}

r‘!;thh &
FeCpe para
odas unites

Fracionar uma
corrente(hot)

Fazer Unides

Figura 4.20 - Procedimento geral de projeto acima do “pinch”
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Dados das
Correntes no
Pinch

Fracionar uma
corrente (hot}

FhCph

Felpe para

fodas unides e
Fracionaruma 3y

7| corrente {cold)

Fazer Unides

Figura 4.21 - Procedimento geral de projeto abaixo do “pinch’

4.4 Qutras estratégias para a sintese de trocadores de calor

Suaysompol & Wood (1991a), apresentaram, em seu trabalho,
algumas estratégias de projeto para a sintese de redes de recuperagéo
energética, empregando algoritmos e métodos evolucionarios e sistematicos.
Os métodos algoritmicos sdo aqueles baseados na Programag¢&o Matematica.
J& os métodos evolucionarios mais conhecidos séo o denominado PDM (“Pinch
Projeto Method”), desenvolvido por Linhoff & Hindmarsh(1983) , e ja discutido
nas secgdes anteriores, @ o DATM (“Dual Approach Temperature Method”)
desenvolvido por Challand et al. (1981). A aplicagdo do método do ponto
“pinch” (PDM) requer que o AT, (0 qual determina o consumo de energia para
uma dada rede de equipamentos térmicos), seja usado como um limitante
inferior, para o dimensionamento dos frocadores de calor da rede. Por seu
lado, o método "dual" de abordagem de temperaturas, incorpora o valor HRTA
(*Heat Recovety Approach Temperature”) que seria uma espécie de AT, para
a definicdo do consumo minimo de utilidades de processo. Um outro
parametro, EMTA (Exchanger Minimun Approach Temperature), pode ser

direcionado para o dimensionamento dos trocadores de calor da rede. De
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acordoc com Suaysompol & Wood (1991a), com duas abordagens de
temperatura o projeto da rede ganha em flexibilidade e consideraveis
economias nos custos de capital podem ser alcangadas, quando comparado ao
projeto através do PDM.

Suaysonipol & Wood (19%81a) propuseram uma abordagem
evolucionaria denominada Método do Ponto Flexivel “Pinch’(FPDM), baseado
no conceito de abordagem de temperatura varidvel, para tentar contornar o
problema que tanto o PDM quanto o DATM podem levar a projetos muito
complicados, nos quais a existéncia de “loops”, e sua conseqlente quebra, nao
pode ser resolvida de forma direta. Suaysonipol & Wood (1991b)
desenvolveram um procedimento computacional para o projeto de redes
denominado FLEXNET, que evita tanto a utilizag8o das rotinas heuristicas até
entdo desenvolvidas, as quais sdo consideradas passiveis de falhas pelos
citados pesquisadores, quantio a exaustiva procura por todas as alternativas
possiveis para o projeto da rede. O método por eles desenvolvido faz uso do
denominado Método de Busca A, oriundo da linha envolvida na inteligéncia
artificial, e que centra o seu desenvolvimento sobre certas alternativas de redes
mais promissoras.

Dentre os “softwares” mais importantes desenvolvidos por diversos
grupos de pesquisadores, nas diversas partes do mundo, com o projeto de
redes de recuperacdo de energia, pode-se enumerar (Gundersen & Naess,
1988):

1. HEXTRAN - desenvolvido por Challand and O'Reilly em 1980, foi o unico
procedimento computacional disponivel no mercado, por um longo tempo,
voltado a area de projeto de redes de recuperagéo de energia. Baseia-se
na abordagem “dual’ de temperaturas (mencionada anteriormente) para

obter ¢ minimo consumo de energia da rede e 0 dimensionamento de seus

trocadores de calor.

2. ADVENT - foi introduzido comercialmente pela Union Carbide Corporation.
em 1985 e é baseado na tecnologia "pinch". ADVENT opera em ambiente
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de estagbes de trabalho com uma forma de apresentagdo que possibilita
uma grande interacdo usuario/maquina.

3. INTERHEAT - & um programa basicamente interativo, mas possui algumas
caracteristicas automatizadas para a geracao de redes e a otimizagio de
parametros. Foi, originariamente, desenvolvido pelo Instituto Noruegués de
Tecnologia, em Trondheim, pelo Professor Loken, mas uma extenséo do
programa denominado HEATNET foi desenvolvido em cooperacéo com o
“National Engineering Laboratory” (NEL), no Reino Unido.

4. TARGET I - Desenvolvido com base nos estudos realizados por Linnhoff e
seu grupo de pesquisa, no UMIST em Manchester, Inglaterra.

5. SUPERTARGET - foi desenvolvido também em Manchester, pelo grupo de
estudos encabecado por Linnhoff, incorporando a idéia de estabelecer um
valor 6timo, na etapa antes do projeto, para uma abordagem de
temperaturas (ATmin) apresentada por Su Ahmad (sua tese de
doutoramento intitulada "Heat exchanger networks: cost trade-off in energy
and capital" apresentada na University of Manchester, Institute of Science
and Technology em 1985). Importantes ferramentas incorporadas a esse
procedimento séo a tabela de Cp (capacidades calorificas) e um grafico da
disposicdo dos potenciais térmicos da rede analisada (0 chamado “Driving
Force Piot ou DFP").

6. RESHEX - Desenvolvido pelo grupo de estudos liderado pelo Professor
Morari, na University of Wisconsin e, posteriormente, no CALTECH
(California Institute of Technology, Pasadena, CA, USA). Enderecado as
metas de minimo consumo de energia e equipamentos térmicos, este
procedimento permite que cada corrente de processo contribua para o

ATmin,, da rede. Um método automatico de geraco de redes é baseado

numa modificacio do modelo de Papoulias & Grossmann (1983).

7. MAGNETS - € um procedimento computacional desenvolvido pelo grupo do

Grossmann, na area de sinteses de redes de trocadores de calor, na
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Carnegie - Mellon University, em que técnicas e modelos de Programagéo
Linear Inteira Mista (MILP) foram implementados em um programa de
sintese automatico (MAGNETS)- Nesse procedimento, 0 modelo do
transporte de Papoullas & Grossmann (1983) direciona , rigorosamente,
as metas de minimo consumo de energia e numero minimo de
equipamentos térmicos para a rede.

4.5 AVALIAGAO ECONOMICA DE PROJETOS DE REDES DE
TROCADORES DE CALOR

Com base nos valores estimados para as areas de troca termica totais
do processo, para um dado valor de ATy, além dos requisitos energéticos
minimos (agua de refrigerac@o e utilidades de aguecimento) para cada uma
das redes "Otimas", pretende-se avaliar, economicamente, as diversas
situagbes possiveis e obter aguela que proporcione o menor custo monetario
total anualizado. Para tanto, sera necessaria uma estimativa para o custo dos
equipamentos térmicos utilizados, em fungdo de suas areas de troca térmica ou
da carga térmica por eles processada (no caso dos fornos). Alem disso, deve-
se conhecer 0 custo do consumo de utilidades.

4.5.1 Aspectos basicos para avaliagao econdmica de projetos

Na avaliacdo de um dado projeto industrial, tem-se varios custos a
serem considerados: gastos de capital, custos de operagéo e de manutengio
(O+M) e, que, geralmente, incluem os custos com energia, custos da
substituicdo de equipamentos durante a vida util da planta, e também uma
estimativa do valor dos equipamentos, apos sua vida Util, para uma possivel
venda. Desses custos, os gastos de capital séo de prioridade imediata para o
projeto, cobrindo os custos de constru¢do do sistema, incluindo o custo da
compra de todos os equipamentos (trocadores de calor, torres de
fracionamento, etc). Os cusios de manutencdo e de operacdo séo
investimentos que se fazem periodicamente: capital para a substituicdo de
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equipamentos, colocacdo de filtros, uso de lubrificantes, pagamento de méo de
obra para servigos de emergéncia, etc (Boehm, 1987).

4.5.2 Estimativa de Custos de Trocadores de Calor

Da literatura (Peters & Timmerhaus, 1991) obteve-se uma expressdo
de ajuste para a estimativa do custo de trocadores de calor, do tipo com
cabegcote flutuante, para uma queda de press&o de projeto, de 150 Iy /in® (1,13
MPa), em funcdo de sua area de troca térmica. Os pontos lidos da literatura
citada foram ajustados e aparecem na Fig. 4.22, abaixo (a base do ddlar norte
americano € de Janeiro de 1990). A expressao de ajuste, obtida a partir dos
dados ajustados na Figura 4.22, tem a forma:

Ci:= 1005,8. (area de troca }*>° (4.9)

Na expressao (4.9) a drea de troca térmica deve ser dada em m* e Cy, sera
dado em dolares (US$). Jr
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Figura. 4.22 - Calculo do custo de trocadores de calor

¥

4.5.3 Estimativa para o custo das utilidades do processo
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Para cada condicdo de maxima recuperagdo de energia ditada pela escolha
do ATmn, € necessario fornecer ao processo uma certa quantidade de
aquecimento e de resfriamento. De acordo com os dados encontrados na
literatura o dleo combustivel utilizado para aquecimento tem um custo estimado
de US$ 90/ton. Ja para a agua de refrigeraco, a literatura {Piovesani, 1990}
indica um valor estimado de US$ 15/1000 m> de agua. Para a agua, serd
adotado seu estado como sendo o de liquido saturado a 10° C.

Sera utilizada, para o célculo do custo relativo ao uso das utilidades de
processo, a seguinte expressdo conforme Piovesani {1990).

Custo das Utilidades = 3600*Horas Operacao (2,1857 x 10° Utilidades Quentes
+3,57228 x 107 Utilidades Frias)

onde 0 numero de horas de operagdo do processo por ano estd referenciado
em cerca de 8000 horas, de acordo com Piovesani (Piovesani,1990). Os
coeficientes de UQ e UF, referentes respectivamente as necessidades de se
utilizar agquecimento e resfriamento, representam os custos dessas utilidades
em US$/kJ.

4.5.4 Custo anualizado da rede de trocadores de calor

Para um dado valor de AT, o0s valores obtidos para os custos dos
trocadores de calor da rede devem ser somados entre si @ somados também
aos custos relativos a utilizacéo do forno. Assim sendo, tem-se uma estimativa
dos custos de capital totais para uma rede que atende a maxima recuperagéo
de energia. O custo do capital, assim obtido, devera ser anualizado, supondo-
se uma taxa de atratividade /, para captagdo de valor monetario, e uma vida (til
Ty para os equipamentos. Da literatura (Piovesani, 1990) obteve-se os valores

médios de 1%, para a taxa de atratividade e de 15 anos para a vida dtil

estimada dos equipamentos. A seguinte expresséo foi utilizada para o calculo
da anualiza¢éo do capital, conforme Piovesani (1990):
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C =C, (4.10)

-~ Araal Fquip

onde Creqe, representa a soma dos custos relativos aos trocadores de calor e
ao forno, e Canual equip 05 custos anualizados dos equipamentos de processo,
tendo como base um periodo T de vida Gtil dos equipamentos, estipulado e
uma taxa de atratividade financeira 1.

Desta forma, para um dado valor de ATmin, pode-se obter 0s custos totais

anualizados do processo.

A seguir s&o apresentados casos estudos que fazem uso da teoria
apresentada. O primeiro caso considera 0 processo de limpeza de dleo de soja
(Winterizacao) e foi utilizado para validar o procedimento adotado ja que se
trata de um caso industrial real. O segundo caso refere-se & proposi¢ac do
projeto conceitual da planta de producéo de acetaldeido.

4.6 APLICACOES INDUSTRIAIS DA TECNOLOGIA “PINCH”
Estudo de Caso 1

4.6.1 Analise de Integracdo Energética do Processo de Processamento de
Oleo de Soja

“Winterizac&o” é o termo usado para denotar a retirada de ceras de
bleos vegetais mediante uso de centrifugas em plantas de refinagdo alcalina
(Eickoff e Klein, 1987) .

De uma maneira geral, 0 processo inicia-se com ¢ aquecimento do 6leo,
seguindo para a etapa de neutralizagdo. Apds a saida da centrifuga
neutralizadora, o dleo é resfriado sistematicamente num conjunto de
trocadores dispostos em série, tendo como fluido refrigerante agua gelada
oriunda de um “chiller"( equipamento de resfriamento a base de gas amonia). O
Gleo frio é depositado em tanques cristalizadores, equipados com serpentinas

de resfriamento, que mantém a temperatura da massa entre 7 - 9 °C. Uma
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bomba de deslocamento positivo faz com que o 6éleo circule por outros 3
trocadores de calor, elevando a temperatura do odleo para 15 a 18 °C,
temperatura esta ideal para a separagcdo das ceras na centrifuga
‘winterizadora”. Um destes trocadores de calor funciona em contra-corrente
com o Oleo que se destina ao cristalizador. O o6leo “winterizado” é, entio,
aquecido, lavado e seco.

Na aplicacdo da tecnologia “pinch” optou-se pelo processo de
‘winterizac80”, cujas possibilidades de integracdo energética serdo analisadas.
Isto porque o processo dispbe de um grande numero de trocadores e sua
caracterizagdo pode ser vista no fiuxograma do processo apresentado na
Figura 4.23.

Roesfriam ento

E

é
]
-

R eslriam snto

Oleo W interizadgo

Figura 4.23 — Fiuxograma do Processo de “Winterizag&o”

4.6.2 Analise de Integragao Energética
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Para avaliag@o do projeto de minima energia foi efetuado o caiculo do
Qcmin, QHwmin, ponto “pinch” e construgdo dos diagramas temperatura -
entalpia.

Na avaliacdo dos fluxos massicos ao longo do processo foram
consideradas as perdas de massa (em percentual sobre o fluxo total) nas
etapas de neutralizagio, “winterizacao” e lavagem como sendo:

= neutralizacdo ~ (1,35 W.L)
= winterizagdo ~ 0,5 %
= lavagem ~ 0,15 %

onde
WL = (acidez do dleo + umidade + fosforo)

A minima diferenga de temperatura estabelecida foi de 20 °C, o que
garante a troca térmica entre as correntes quentes e frias do processo. Na
Tabela 4.1 sdo apresentados os fluxos massicos e suas respectivas cargas
térmicas para avaliagdo do Q total da rede original
Tabela 4.1 — Dados do Processo de Winterizagéo
S (kealhtey [ K h) |

1

2 hot 22647 | 80 45 792645

3 hot 21973 | 45 35 21973

4 hot 2140,2 | 35 5 64206

5 cold 21116 | 5 15 -21116

6 cold 217467 15 56 -89161,47

7 cold 22942 | 56 95 -89473,8

8 Hot 22514 | 90 35 123827
-79250,77
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O passo seguinte é a determinagao do Qn e Q¢ minimo (Tabela 4.2). A
diferenca entre estas cargas ainda corresponde ao Qrea avaliado.

Tabela 4.2 — Balangos Energéticos

Acumulado Fluxo de Calor
“Déficit” Entrada Saida |Enirada: Saida
117.630 0 -117.630{145.082 27.452

24538 -117.630 |-142.168| 27.452 | 2.914
756,4 -142.168 | -142.924) 2914 | 21576
21576 |-142.924,4|-145.0822.157 6 0
-22.740 -145.082 |-122.342 0 22740
-290 2122.342 11220521 22.740 | 23.030
-42.803,2 | -122.052 | -79.249 | 23.030 | 65.833,2
QHmin =| 145.082
Qemin = |65.833,2
Qtotal -79.249

A Tabela 4.3 e 4.4 apresentam, respectivamente, a determinagéo dos
valores necessarios para a geragao da curva composta do processo e a grande

curva composta.
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Tabela 4.3 — Determinag¢do da Quantidade de Calor

iy e

AHacumulado

5 0

25 2.140,16 25|51 42.803,2
35 2.140,16 351251 64.204.8
45 4.4487 45135 108.692
76 4.4487 76 45] 248.692
80 4.448.7 80 76| 266.759
90 2.251.4 90 /80| 289.273
115 289.273

Correntes Frias AHacumulado
Temperatura Fluxo Te|Ts

-15 65.833

5 65.833
15 21116 15| 5| 86.949,2
25 21747 25115 108.696
56 45857 56 (25! 250.853
60 4.705,2 60 56| 269674
70 47052 70160| 316.726
95 47052 95170] 434.356

124
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Tabela 4.4 — Energia Acumulada nos Intervalos

Dafict  Temperatura Temperatur
-24.538 35 15 23.030
-756.,4 45 25 22.740
-2.157 .6 76 35 0
22.740 80 66 21606
290 90 70 2.9145
42.803,2 115 80 2.7452
105 145.082

De acordo com a Tabela 4.2 o QHyin para a planta de “winterizacéo” é
de 145.082,00 Kcal/h. O valor do QCuin € de 65.833,20 Kcal/h. Estes

parametros s&o evidenciados na

apresentado na Figura 4.24.

-20.00 7;r§|£t“|}

curva de composicdo do processo

;;;;

I

RN R R R R AR R N R

G 60,000 120,000 180,000 240,000 300,000 360,000 420,000

Entalpia

Figura 4.24- Curva composta da planta de "winterizacao”
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De acordo com a Tabela 4.4 o ponto “pinch” é de 35 °C, temperatura

esta que € a média da temperatura das correntes quentes e frias na sub-rede.

Isto é evidenciado na grande curva composta apresentada na Figura 4.25, que

sugere ainda uma grande possibilidade de minimizagéo dos gradientes de

entalpia frente ac consumo de energia da rede atual.

80,000
Entalpia

T
160,000

I
120,000

Figura 4.25- Grande curva composta da planta de "winterizac¢ao”

0O esquema de intervalos de temperatura da planta de “winterizacéao” é

mostrado na figura 4.26. Este esquema € basico na andlise das possiveis

unides entre as correntes acima e abaixo do “pinch”.
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cocC

T ? “““““ — 90— -
52294'2 2411 4, 100
70 GO ) ,
7 1 2514
N 60 .80
ﬁ
A 50 -+ 70
21747
40 -+ 60 2 8
6
30 L 50 2264.7
. ) 4
20 - 40 3i2197,3
\ 4
5T2111.6 10 + 30
0 —+ 20
4
-0 -+ 10
i 2140,2
-15 5 A 4

Figura 4.26 - Intervalos de temperatura - Planta de "Winterizag&o”

Apé6s os calculos dos fluxos massicos e das temperaturas intermediarias
foi estabelecido o projeto de minima energia. Em fungéo do critério de unides
entre correntes ter sido violado acima do “pinch”, nas correntes 1 e 2, estas
foram fracionadas, de acordo com o esquema proposto no fluxograma

apresentado na Figura 4.20. O resuitado desta andlise € mostrado na Figura
427,

Existem inUmeras possibilidades de estabelecer as unides entre as
correntes, respeitando os valores de Qemin © Qumin. NO entanto, a alternativa
apresentada é a mais conveniente, em funcéo de permitir o “start-up® da planta
com o uso dos trocadores alimentados exclusivamente por utilidades externas
arede.
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R 511 Atsoo %0 . 110
22042  H=19.4
7} 70 - 90 Q=33.75
/ 60 .. 80 e::zm§3 P 2614
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50 -+ 70 JW
21747 (g ()
40 -1 60
( 2264.7 Q=67.54
Pinch 30 1 50
6 mmmmmmmmm _Qe2174 20 4 40 (ly 2197.3 () c=z2.59
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sz.e 10 4+ 30 Q=211
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l2140.2
15 L 5

Figura 4.27 - Projeto de Minima Energia

A rede proposta (Figura 4.28) encontrada tem um numero de trocadores

total igual a 11, o que corresponde ao nimero minimo de trocadores, de acordo

com o projeto de minima energia, mostrado na Figura 4.27.
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Winterizado

Figura 4.28 - Projeto de Minima Energia - Rede Proposta
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4.6.3 Conclusbes

Diante do exposto, observa-se uma sensivel redugdo nas cargas de
utilidades, conforme mostrade na Tabela 4.5. Com isto, nesta etapa pode-se
encontrar tendéncias de possiveis methorias na unidade em estudo.

Tabela 4.5 — Resultados obtidos apds integracéo energética

" Consumode . Consumo de Utili
~Utilidade ~ Utilidades ~  na Rede Modificada

Na Rede original {Keal/h)
-~ (Keallh) | |

- PRI
Frias 210.006,00 65833,20 68,65

A metodologia aplicada neste estudo parece ser uma alternativa
potencial para ser empregada em processos industriais ja existentes, e que,
necessitam da minimizagcado dos custos de operacdo, de forma a tornar-se mais
competitivos. De fato o procedimento proposto foi aplicado com sucesso em
planta de processc de limpeza de 6leo de soja do grupo CEVAL Agroindustrial
S.A. (Figura 4.29). Este caso estudo foi importante para avaliar 0 procedimento
de otimizagdo, bem como, avaliar as restricbes encontradas em plantas
existentes e pode-se verificar uma reducéo significante no consumo de energia.

A seguir o procedimento sera utilizado como uma estratégia de projeto
no estagio conceitual para o processo de producgio de acetaldeido.
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Figura 4.29 Diagrama de Fluxo do Processo de Limpeza do Oleo de soja
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4.7 Otimizagao do Processo de Obtengéo de Acetaldeido - Caso Estudo 2

A seguir, apresenta-se a analise energética do processo de obtencgido de
acetaldeido, que como ja colocado anteriormente, sera considerada como uma

ferramenta para o projeto conceitual da planta.

Na Tabela 4.6 s&o apresentadas as caracteristicas das correntes a
serem avaliadas, mediante analise do diagrama de fluxo do processo

apresentado no Capitulo 3, através da Figura 3.1.

4.7.1 — Dados do Processo

Propds-se realizar a otimizacdo energética do processo constituido
de 8 correntes que devem ser integradas, adequadamente, de forma a
minimizar os gastos com energia. Os dados apresentados na Tabela 4.6,
mostram as quantidades térmicas a serem manuseadas, bem como 08

gradientes de temperaturas a serem respeitados.

Tabela 4.6- Dados do Processo de Obtencdo de Acetaldeido

2 fria 5.799,98 85 141
3 Fria 20.390,00 141 180
4 Quente | 20.900,00 | 245 98
5 Quente | 22.460,00 98 12
6 fria 12.490,00 12 85
7 Quente | 21.420,00 85 112
8 Fria 22.460,00 85 33

Para o problema proposto, deseja-se avaliar a integracdo energética a
partir de um AT de 20 °C. Os dados apresentados acima foram extraidos do

fluxograma do processo. Mediante os dados s&o feitos balancos energéticos
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para cada uma das correntes, de acordo com ¢ principio da primeira Lei da
Termodinamica, conforme Tabela 4.7.

Tabela 4.7 - Anélise da Primeira Lei da Termodinamica

- (kcalinC) : T

1
2 Fria 5.799,981 85 141 324.798,90
3 Fria 20.390,00 141 180 795.051,60
4 Quente 20.900,00 245 98 -3.073.000,00
5 Quente 22.460,00 98 12 -1.931.000,00
6 fria 12.490,00 12 85 911.962,00
7 quente 21.420,00 85 112 578.407,80
8 fria 22.460,00 85 33 -1.168.000,00
Qu 2.917.754,580
Qc 8.172.000,00
Diferénca -3.254.248,00

Por conveniéncia, adotou-se sinal negativo para as correntes
guentes, ou seja, ha uma demanda de calor a ser manuseada, e sinal positivo
para as correntes frias, isto &, corentes que apresentam caréncia de calor, de
forma a satisfazer as caracteristicas do processo. Na Tabela 4.7 apresenta-se
um balanco entre as quantidades a serem fornecidas e as que devem ser
removidas. Observa-se uma necessidade de refrigeracdo equivalente a
3.254.248 50 keal/h

4.7.2 Andlise de Integragédo Energética
A analise energética mediante “Pinch’, é realizada através dos fluxos

de calor, a cada sub-intervalo do diagrama de temperatura proposto na Figura
4.30.
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Figura 4.30 — Escalas de Temperaturas

De acordo com o suposto pela tecnologia “Pinch”, determina-se as
cargas térmicas em cada um dos sub-intervalos. As quantidades de calor s&o
mostrados na Tabela 4.8,
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Tabela 4.8 - Balangos Térmicos na Rede

~ Correntes Quente
'FCp (kcal/h.°C) (°C)

Corrente |

acumulada
(kcalfh)

20.900 245 98 3.073.000

22.460 98 12 1.931.000

22.460 85 33 1.168.000

Correntes Frias
Te Ts |H acumulada.

1 5.125 25 85 | 307.531,20
2 579998 85 141 | 324.798,90
3 20.390 141 | 180 | 795.051,60
6 12.490 12 85 1 911.962,00
8 21.420 85 112 | 578.407,80

QO balango entre as correnies frias e quentes, em cada um dos sub-
intervalos da rede, é obtido através da analise da 2" Lei da Termodinamica,
conforme equacéo 4.2

Tabela 4.9 - Analise de Calor nos Sub-intervalos

"0.00 1 940.596.80

-940.596.00

s ae O —
-20.132,30 +940.596,80 | +960.629,10 +940.596,80 +960.629,10
-438.270,90 | +960.629,10 | +1.399.000,00 | +960.629,10 +1.399.000,00
+171.000,00 | +1.399.000,00 | +1.228.000,00 | +1.399.000,00 | +1.228.000,00
-23.000,00 +1.228.000,00 | +1.251.000,00 | +1.228.000,00 | +1.251.000,00
-63.000,00 +1.251.000,00 | +1.314.000,00 | +1.251.000,00 | +1.314.000,00
-1.092.000,00 | +1.314.000,00 | +2.406.000,00 | +1.314.000,00 | +2.406.000,00
-389.000,00 | +2.406.000,00 | +2.795.000,00 | +2.406.000,00 | +2.795.000,00
-10.000,00 +2.795.000,00 | +2.805.000,00 | +2.795.000,00 | +2.805.000,00
-449.000,00 | +2.805.000,00 | +3.254.000,00 | +2.805.000,00 | +3.254.000,00
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* 960.729,10
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&5, 000,00
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388 000,00
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-449.000,00

3.254.000,00
kcallh

Figura 4.31 — Disposi¢io em Cascata da Energia do Processo
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A partir destes dados, cria-se 0 diagrama cascata, com o objetivo de
se definir o ponto “Pinch’, que € o ponto onde n&o existe troca de calor. Este
ponto representa a temperatura nas correntes quentes e frias, onde nas

guentes é 20 °C maior que nas frias conforme apresentado na Figura 4.31.

Através dos balangos de calor em cada um dos sub-intervalos
gerados na malha de trocadores de calor € possivel extrair a demanda minima
de aquecimento; neste caso ndo ha necessidade de fornecimento de calor, e a
demanda de resfriamento e igual a 3.254.000,00 kcal/h a ser removido das
correntes quentes, aqui denominado de Qpminimo € Qeminime , re€SpPectivamente.
Entretanto, devido a funcionalidade do processo faz-se necessario a insercéo
de utilidades quente para garantir a partida do processo.

A analise grafica da mudanc¢a de entalpia com a temperatura do
processo € determinada pelo célculo da energia acumulada em cada intervalo
do lado das correntes quentes e frias. Este gréfico € denominada de curva
composta do processo. De acordo com a Figura 4.32

Uma vez determinadas as cargas térmicas de calor em cada um dos
intervalos através da utilizag@o da primeira e segunda lei da termodinamica
obtém-se a curva composta do processo (Figura 4.32) e a grande curva
composta (Figura 4.33). Esta, por sua vez, é obtida mediante o ponto “pinch’
determinado na Tabela 4.8, equivalente a temperatura média de 235 °C.
Portanto, acima do “pinch” a demanda de aquecimento é desnecessaria e a
necessidade de resfriamento abaixo do ponto “pinch’ igual a 3.254.000,00
kcalfh.
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Figura 4.32 - Curva Composta do Processo
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Figura 4.33 - Grande Curva Composta do Processo
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A determinagéo do numeroc minimos de trocadores de calor pode ser
obtida mediante utilizag@o da equagéo 4.3.
n®  =8-+1-1=8

min

Através dos conceitos da tecnologia “pinch” tem-se:

Acima do PINCH FCphot < FCPooid

Abaixo do PINCH FCprot = FCpPeold

Com o uso destas informagdes o projeto da rede de frocadores, visando
a integragdo das correntes quentes e frias do processo de produgdo do
acetaldeido é proposto na Figura 4.34. Um refinamento procurando por uma
otima condicdo em termos da integracdo é ainda possivel. Através de

extensivos estudos e andlise do desempenho energético do processo.
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Na Figura 4.35 mostra-se a rede de trocadores de calor integrada e
otimizada. Observa-se uma redugdo na area de troca de calior dos trocadores
frente as mudancas nas relagbes de fluxo nas correntes fracionadas. Estes
estudos de integracdo dos trocadores de calor na rede original mostrada na
Figura 4.30, mediante utilizagdo do SuperTarget (Linnhoff March, 1996).
Como resultado da otimizagdo do fluxos nas correntes, conforme metodologia
do pacote de otimizacéo, que faz uso da minimizacéo do gasto de energia da

rede, variando-se os fluxos em cada uma das correntes fracicnadas.

Na Tabela 4.10 sio mostradas as respectivas areas de troca de calor
bem como os gradientes de temperatura encontrados em cada um dos
trocadores de calor posicionados na rede mostrada na Figura 4.35. Observa-se
uma reducdo da area de 507,23 m? encontrado na arquitetura proposta na
Figura 4.34 para 482,41 m® conforme apresentado na Figura 4.35. Esta
reducdo de area deve-se as mudangas de fluxos ocorridas nos nés N1 e N2,
permitindo desta forma a remocg&o do trocador de calor M8.

Tabela 4.10 - Condi¢des de projeto dos trocadores de calor

Resultados do Projeto apresentado na | Resultados do Projeto apresentado na

Figura 4.34 Figura 4.35
Nome | F¢p Area |Te(C) |Ts(C) |Fep Area |Te(c) |Ts(C)
(kcalfh) [(m? (kealh)  |(m?

M1 |544919.1.57,20 |245 166 2098468 120,88 |245 192,64
M2 |324798.9|60,52 | 166 118,9 13247989 131,10 19264 | 13593
M3 |250133.4120,57 |245 218,41 4952057 14718 [245 197,80
M4 57840783174 |218,41|156,81 |578407,8 140,08 |197.80 |142,68
M5 |6756975.5|27,30 (245 98 771332,7 (38,28 |245 80,28

M6 235986.516,24 |156,91 131,82 | 1406293 11,65 |142,68 ;129,28
M7 [307531.2/26,81 |131,8299,13 |307531,2 127,12 1129,28 (99,97

M8 (10619.0 0,6 99,13 198 0 0 99,97 19997
MO 11.931e6 |1722 |98 12 1.931e6 [172,14 (98 i2
M10|1.168e6 88,32 |85 33 1.168e6 |8832 (85 33
M11 1442456 5,93 118,91 98 1548646 | 5,67 135,93 | 108,89

Total,m2 507,23 482,41
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A4.7.3 Conclusoes

No presente estudo de caso, avaliou-se a integracdo do processo de
obteng¢do de acetaldeido visando-se a minimizagao de energia. A analise do
processo original indica uma necessidade de 2.917.751,50 kcal/h na forma de
vapor para garantir a elevagdo da temperatura das correntes frias a serem
aquecidas, conforme mostrado na Tabela 4.7 Por outro lado, existe
necessidade de resfriamento equivalente a 6.172.000,000 kcal/h. Apés estudos
de integracdo, constatou-se a necessidade de 482,41 m? devendo-se
principalmente a divisdo das correntes, cujas cargas térmicas associadas
sofreram alteragdes nos seus fluxos (vide Tabela 4.10). Tendo em vista que o
objetivo € a maxima recuperacéo de energia, verifica-se uma reducéo de 100%
na demanda de calor, e de 61,72 % em agua de resfriamento. Estes beneficios
sdo decorrentes da integragdo das correntes quentes com as correntes frias,
promovendo-se desta forma uma utilizacdo adequada das diversas formas de
energia associadas a planta de acetaldeido, contribuindo para um projeto mais
adequado e eficiente.
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CAPITULO 5 OTIMIZAGAO EVOLUCIONARIA

5.1 Introducao

O planejamento estratégico de qualquer industria esta intimamente
ligado a adequacgdo de sua capacidade de produgdo. Para que isto possa ser
realizado com eficacia deve-se levar em considerag@o alguns aspectos fais
como:

1. As tendéncias do mercado, tanto no que se refere a demanda de
produtos, gquanto no tocante as inovagfes tecnoldgicas. Deve-se
considerar, ainda, com que precisac pode-se prever estes fatores,

2. O aparecimento de novos produtos e novos procedimentos de
producao;

3. Aspectos referentes aoc aumento de tempos de operagdo de
utilizagdo de horas-extras e a inclusdo de novos turnos de trabalho
suas possibilidades, politicas e impactos no produto final.

4. Melhorias através da expans@o. Uma expansdo da planta ja
existente, aproveitando sua estrutura ou a op¢éo pela concepgéo de
uma nova planta. Deve-se também determinar seu tamanho &timo e
se O seu incremento (a capacidade) sera de forma mais gradual
(através da adicdo de pequenas unidades de produgdo conforme a
necessidade) ou a instalagéo de unidades maiores em intervalos de
tempo também maiores.

E necessdrio, portanto, optar-se por uma das estratégias para o
posicionamento em relagio a demanda. Dentre elas encontra-se antecipar-se,
postecipar-se ou tentar um meio termo entre ambos.

Dentro do contexto deste trabalho, e refletindo tambem uma realidade

da indUstria de transformagéo, além dos problemas expostos, consideraram-se
outros fatores adicionais e especificos.
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Um deles & a "flexibilidade” do processo. Na maioria das industrias
costuma-se considerar o numero de unidades produzidas por batela, ou um
equipamento produz certa quantidade de toneladas de uma determinada
substancia, porém esta quantidade de toneladas, contém apenas uma
percentagem do produto desejado, e este rendimento pode variar, alterando-
se, desta forma, a produtividade da produc¢@o das operacgdes unitarias que
fazem parte do processo envolvido. Esta produtividade obtida € afetada
através de diversas estratégias , entre elas pode-se citar :

qualidade das matérias-primas;

temperaturas de operacgéo;

concentrac&o de reagentes (e suas proporcdes);
quantidade de catalisador;

S O

tempo de residéncia, que é afetado pelas vazbes de
operacéo,
6. tempo de processamento em cada batelada, entre
outras varidveis controladas, que passam a desviar a
qualidade e quantidade de produgéo.

Cada processo possui suas particularidades e, portanto, deve ser
estudado cuidadosamente para se obter seu ponto de operagdo otimo. Isto
implica em aumentar os rendimentos individuais de cada um dos
equipamentos, de forma a buscar condigbes de melhor performance do
processo como um todo.

Muitas vezes, estas variag0es nos fatores de producdo, podem causar
alteracBes sensiveis, ou mesmo criticas na qualidade final do produto, a ponto
deste ndo mais poder ser utilizado, causando, assim, uma redugido na
capacidade de um determinado equipamento. Visando minimizar os efeitos que
conduzam ao decaimento da capacidade (ou seja, manter a produtividade) e a
otimizacdo do processo (aumentar a produtividade sem grandes investimentos
em novos equipamentos), faz-se uso dos procedimentos evolutivos, aqui
denominado de EVOP (Box, 1963) (Operacio Evolucionaria ou Evolutiva), a
ser discutida detaihadamente nas proximas secfes. Este procedimento pode
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ser utilizado para atingir estes objetivos no caso de plantas existentes e
também é proposto neste trabalho como uma técnica de definicdo de
condicbes de operacao para se obter altos desempenhos operacionais no
estagio conceitual de desenvolvimenio do processo. Levando-se isto em
consideragdo, o EVOP sera implementado para o reator de produgdo de
acetaldeido.

Como o desempenho do reator afeta toda a planta, consideracdo sera
dada para a otimizacdo deste equipamento. De fato, se o reator nao for
convenientemente operado, as unidades de separagéo (por exemplo, colunas
de destilacdo) deverdo ser projetadas e operadas de forma a se obter o
produto nas condicées especificas. isto significa, um produto com custo
significantemente mais alto, plantas mais complexas de serem operadas e

maiores possibilidade de ataque ao meio ambiente.

5.2 CONCEITUAGAO DE CAPACIDADE

Dentre as diversas definicdes encontradas na literatura, a produtividade
pode ser definida como a capacidade de se produzir uma quantidade de um
produto em um determinado periodo, dentro de uma determinada especificacéo
(Buffa, 1987). Assim, pode ser expressa em termos de unidades produzidas
de massa e/ou volume produzidos em um dado periodo de tempo.

Pode-se considerar a produtividade uma relagdo direta com a politica
de utilizacdo de equipamentos. Pode-se, por exemplo, avaliar a capacidade
de produgdo de uma maquina como 1.000 unidades ao més, quando esta
operando durante um turno (entenda-se por turno, 1/3 de um dia), e ao longo
de cinco dias, por semana. Porém, sabe-se que a operagéio em dois turnos e

por seis dias na semana, este valor duplicaria, por exemplo ao més.

Deste modo, a capacidade pode ser aumentada por um incremento no
tempo de operacdo da unidade. E possivel afirmar que a capacidade de um

equipamento, ou de um conjunto de equipamentos, pode ser aumentada ou
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diminuida sem que se ampliem as instalagdes do processo. Em cerios casos,
até uma simples mudanca efetuada na disposi¢do das unidades de um

processo pode aumentar sua capacidade de producéo.

Como pode-se constatar, a capacidade sofre a influéncia de diversos
fatores, devendo ser analisada mais cuidadosamente para obter-se os

melhores resultados.

5.3 PROJETO DA CAPACIDADE

O projeto da capacidade esta ligado a fatores, tais como:

demanda atual do processo,

 demandas futuras,

e aparecimento de produtos concorrentes com tecnologias
diferentes;

e politica de utlizagdo de equipamentos, turnos, horas

excedentes aos turnos, subcontratacdes, terceirizagao.

Na industria farmacéutica, a andlise da demanda pode possuir um fator
complicador. No caso da producgdo de vacinas, a demanda tende a sofrer um
drastico aumento no casc de epidemias, que evidentemente, ndo séo de facil
previsdo. Neste caso, estabelecer uma estratégia para atender o mercado, por
muitas vezes, demanda investimentos altissimos. Manter sempre um estoque
para estas eventuais ocorréncias, também poderia ser um fator complicador,
pois, isto acarretaria em custos de manutencéo deste estogue. Estes e muitos
outros fatores tornam complexo o projeto da capacidade e aumentam a
necessidade de cuidados em sua execucio.



Capitulo 5 — Otimizagiio Evoluciondria de Processos 148

5.3.1 Uso da Capacidade

Muitos mercados apresentam uma grande sazonalidade e,

consequentemente, 0 manejo da capacidade neste meio deve ser regulado

conforme suas necessidades mercadolégicas.

Em uma situacéo de elevada demanda, a capacidade pode chegar a ser
utilizada em seu nivel maximo, ndo sendo possivel conseguir atender o
mercado. Neste caso, pode optar-se por aumentar o tempo de operagéo, e, se

isto for possivel, promover subcontratages e até a terceirizacéo.

A partir do momento em que se decide pelo aumento da capacidade,

devem-se avaliar os pontos da amplia¢8o e de que forma esta sera conduzida.

E possivel, para um mesmo periodo de tempo, fazer-se mais
investimentos de menor frequéncia ou vice-versa. Pode-se também optar por
investir no momento de baixo consumo. isto depende do tipo de mercado, do
ciclo da demanda, da disponibilidade de capital e dos riscos envolvidos, entre
outros aspectos. De qualquer forma, os custos s&o fatores importantissimos
nas decisdes com relagao & capacidade da producao.

Além do custo de investimento, deve-se chamar a atengéo para o custo
de producdo. Este custo pode ser afetado pelo tamanho da unidade de
producéo. Muitas vezes obtém-se redugdes nos custos totais pelo aumento na
sua capacidade, o que torna a analise desta capacidade mais interessante, ou
seja, 0 ganho de escala.

5.3.2 Atividades e Capacidade

Dependendo da area de atuagdo da empresa, o estudo da capacidade
pode levar a resultados muito interessantes. Na industria de laticinios, por
exemplo, obtém-se, como subproduto, o creme-de-leite. Para este ser

comercializavel, s8o necessarios gastos extras, como o processo de
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separagéo, porém, o ganho obtido por quantidade produzida do subproduto é
bem superior ao ao obtido com o proprio leite. Desta maneira, pode-se, com
investimentos relativamente pequenos, aumentar-se a capacidade de
separacdo do equipamento e, com isso, incrementar-se 0s ganhos.

5.3.3 Operac¢do Evolucionaria ~ Aspectos Gerais

EVOP ¢ a forma abreviada para a Evolucionary Operation (Box,
1963). Consiste de uma metodologia para a meilhoria de processos continuos
ou descontinuos sendo, portanto, de grande aplicabilidade nos mais variados
processos.

Trata-se de uma ferramenta estatistica para a busca de melhoria da
qualidade, produtividade e da capacidade de plantas quimicas. O EVOP é
operacionalmente simples, porém, tem-se mostrado instrumento gerencial para
a otimizacdo da producao, ja que sua base matematica é precisa, consistente e
robusta {(Box, 1969).

Sua versatilidade, quanto da sua utilizac@o, esta associada a aplicacéo
direta no préprio processo, durante a rotina normal de produgéao.

Esta sistematica ja tem obtido bons resultados e tem larga aplicacdo na
industria mundial desde 1958, conforme ilustrado na Tabela 5.1 (Box,1963).
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Tabela 5.1 - Aplicagdes Industriais do Evop
Inddstrias Tipo de Processo Aplicacao
Chemstrand Modificagdes em equipamentos 1958
Corporation diversos
1L.CI Corantes em Batelada 1959
Americam Cyanamid Cianeto de Hidrogénio 1960
Dow Chemical Extrus&o de Plasticos 1961
Tennessee Eastman Produtos quimicos (15 processos) 1961
Standard Qil of Ohio Oleos Lubrificantes e Cragueamento 1962
Maumee Chemical Sacarina, biocida, anidridos, acido 1963
antranilico e benzotriazol
A. E. Stanley Moagem de Milho 1963
Industrias Automotivas Soldas de Chapas Metalicas 1960
Rhodia S.A. Paulinia 1963
Instituto Militar de Nitragdo 1994
Engenharia
Copol Filme de polipropileno 1995

5.3.4 Similaridade da Evolugao Biol6gia e Evolugdo de um Processo

A operacdo evoluciondria pode ser considerada analoga a evolugdo

bioldgica, ou seja, existe uma "forca evolucionaria (forga motriz)" responsavel

pela condugdo de um processo, de forma continua e automatica, para a

condi¢&o 6tima, a mais adequada para o estado em que as condi¢cdes do meio

se encontram (meio ambiente ou meio industrial).

A natureza provoca mutagbes nos seres vivos, causando variacbes entre

individuos da mesma espécie. As condi¢cfes do meio ambiente irdo selecionar
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08 mais aptos, que sobrevivem, enguanto os demais morrem, desaparecem e
n&o transmitem suas caracteristicas para a posteridade.

Da mesma forma, o sistema de producdo tem uma variabilidade
intrinseca, que é aumentada de forma controlada (mutagéo). Os valores mais
adequados, tais como: rentavel, produtivo ou barato — devera ser escolhido
("seleg@o"). Assim, as combinacgbes dos niveis das variaveis que néo
interferem no processo serdo descartadas e, portanto, avalia-se mais
detathadamente as variaveis controladas que provocam maiores rendimentos.
Assim sendo pode-se escrever:

Evolugao Natural = Mutagdes + Selecdo Natural
Operagdo Evolutiva = Variagdes + Sele¢cdo das Variaveis

Favoraveis

A grande diferenca do EVOP, em relacdo as outras técnicas
experimentais, deve-se ao fato destas variagbes serem controladas de modo
gue ndo venham a provocar uma alteracdo grande na resposta do processo,
bem como ndo alterar as especificacbes de saida, isto é a qualidade do
produto final.

O EVOP foi desenvolvido estudando-se as respostas, apds variagbes
dos fatores (variaveis) relevantes do processo. Atraves de métodos estatisticos,
pode-se chegar a informagdes ndo previstas pela teoria ou modelos
deterministicos utilizados no estudo de projeto e otimizacéo de unidades.

Diante a isto, elaborou a seguinte pressuposto:

"E ineficiente operar um processo industrial de forma que
S0 0 produto seja produzido, um processo deve ser
operado de forma a produzir ndc sO um produto, mas
tambem informagdes sobre como melhorar este produto.”
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Desta forma, um dos objetivos da técnica, otimizacdo evolucionaria, é
buscar substituir uma operac@o estatica comum pela continua investiga¢éo,
através de uma operacdo evoluciondria. O sucesso de implantac8o desta
metodologia, depende da busca constante de melhorias que ndo deve ser uma
gtividade isolada no processo, e sim incorporada a rotina da empresa. De fato,
a operacéo evoiutiva, que efetivamente busca novas condigbes de operacéo
deve ser uma atividade do cotidiano das pessoas responsaveis por um
conjunto de unidades de produgédo.

5.3.5 Dificuldades em otimizar a produgao

Os procedimentos oOperacionais comriqueiros, gque sa0 quase
unanimidade na indudstria, geralmente s&o organizados em forma de instrugdes
individuais em uma seqiéncia linear e restritiva. Ou seja, a operacido dos
processos tem sido feita de forma seqlencial e rigida. isto pode, inclusive, ser
exacerbado pela implementag&o dos procedimentos 1SO. Assim, a inexisténcia
de mudangas nas condi¢cdes da operagéo acabam impedindo que se fagam
methorias durante a producéo.

Quando a busca de melhorias é desejada, sao destinados fundos para
ensaios de laboratério, piloto, escala de producdo, entre outras atividades.
Entretanto, efeitos particulares da escala laboratorial ou piloto, por exemplo:
efeitos de fluxo, transporte de calor, agitagdo, especialmente ligados &
geometria e a escala, requerem, guando aplicados na planta, que se realize um
ajuste mais rigoroso do processo em ponto que pode ser distinto daguele
obtido em escala reduzida, conforme apresentado na Figura 5.1. Esta
hierarquia mostra um esquema representativo dos tipos de pesquisa que

podem ser realizadas em relacdo ao estudo uma planta industrial.
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PESQUISA | FUNDAMENTAL

PROCESSO LABORATORIO

PLANTA PILOTO

FULL-SCALE

Figura 5.1. Tipos de Pesquisa Realizadas Fora da Operagdo Normal da Planta

Quando os estudos s&o realizados em escala reduzida, demandam de
muito tempo e pessoal especializado e, ainda, uma infra-estrutura experimental
custosa. Portanto, quando realizado em escala de producgdo, muitas vezes é
necessario provocar ou aguardar uma parada da mesma, com a
conseqiiente perda de tempo, produto e de capacidade. Estes ensaios tém
duragéo limitada e, para muitas industrias, trata-se de um fator complicador.

5.3.6 Restrigdes da aplicagao do EVOP

O EVOP iniroduz uma variabilidade adicional no sistema correndo-se 0
risco de descontrole da produgdo. Contudo, com o préprio desenrolar da
aplicacdo, amortiza-se esta variabilidade e faz-se com que estas oscilagdes
sejam minimizadas. Além disso, requer um frabalho consensual e de equipe,
prevenindo extrapolagdes nas decisdes.

Um apresentacfo sucinta das vantagens e desvantagens da técnica é
mostrado na Tabela 5.2 (Box,1963).
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Tabela 5.2 - Vantagens e desvantagens da aplicagao da operagao

evolucionaria

| :'zagens'do EVC)P

| Resultados da produgao podem ser
utilizados na otimizagdo, sem incremento
significativo dos custos

Pequeno aumento sn;mai da vanab;hdade

da
perturbagbes

producdo em decorréencia das

Processo de otimizacdo mais acelerado
quanto comparado as procedimentos de
otimizagao “off-line”

Pequena diminuicdo Inicial na relacdo

custo/beneficio

A otimizagcdo pode levar em conta a
variabilidade do processo

Busca de condicdes que permitam a
operacéo segura e confiavel, porém estas

podem n&o ser obtidas imediatamente

Metodologia néo depende de arduo
tratamento matematico e estatistico.

Resultados na grande maioria dos casos

imediato, oroporcionando retorno

instantaneo de beneficios

5.3.7 Aspectos para implantar o EVOP

O EVOP, ao contrario do que uma técnica simplista que aparente

transparecer, solicita alguns pressupostos para sua aplicacio.

O primeiro deles é o da existéncia de uma constancia da variancia do

processo. Como o EVOP é do uma série de experimentos fatoriais, ou seja, de

testes de hipotese, requer-se uma variancia definida e constante para que as

diferencas das médias possam ser a ela comparadas.

Na@o é possivel tirar

conciusdes precisas se o processo variar muito e de forma heterogénea.
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Entretanto, Box (Box,1963), afirma que os processos industriais,
especiaimente os quimicos, apresentam, em suas variaveis, uma variabilidade
suficientemente estével para que se possa tirar inferéncias estatisticas sem
risco, ou meihor, com os riscos usuais dos testes estatisticos.

Um segundo requisito, & de que o EVOP deve ser esquematizado como
tarefa rotineira, ou seja, deve passar a fazer parte das atividades do processo,
e nao ser encarado como uma “tentativa isolada" de ofimizagdo. Pelas
tentativas de implantacao do EVOP, apresentadas na Tabela 5.1, observa-se
um risco do método na sua continuidade de aplicagdo. Isto deve-se,
principaimente, ao conceito de estabelecer procedimentos a serem seguidos
com certa rigidez na conducgéo das unidades de produgéo.

5.3.8 Operagio Estatica versus Operac¢do Evolucionaria

Uma importante diferenca enire os dois modelos de conducédo da
operacéo, refere-se a operacéo estatica e evolucionaria.

Na operacdo estatica o procedimento de operac@o procura reproduzir
exatamenie as mesmas condi¢cbes, consideradas étimas até aquele momento.
N&o ha variagdo, mas mantém-se a produtividade e as especificagdes. Por
outro lado na operagao evolucionaria a operagdo ¢ conduzida em consenso
com um ciclo cuidadosamente planejado de variacbes minimas, cada uma
realizada a cada vez, repetindo-se o ciclo de forma continua. Os efeitos ndo
devem ser detectaveis em uma rodada independente do ciclo. As repeti¢cbes
acumulam evidéncias das alteracdes da capacidade, da produgdo e
caracteristicas do produto na vizinhan¢a. As variagdes observadas servem
como referéncias para a condugdo sequencial de operagéo neste indicador e
selecdo dos resultados mais favoraveis.
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5.3.9 A Intensidade das Variagdes de um Processo

Um aspecto importante relacionado com a intensidade das
variactes, refere-se aos niveis de ruido e de controle do processo.

O nivel de ruido contém as variacbes aleatbrias devidas a diversas
causas, tais como oscilagdo na qualidade das materias-primas, inabilidade de
manter ajustes (“conjuntos de condigcbes de entrada’), erros analiticos, erros de
instrumentacio e de medida, vazamentos, efeitos de variagdo da temperatura
ambiente entre outros. Este nivel de ruido é medido pelo desvio-padrio.

Na Figura 5.2 s8o apresentados os vérios efeitos significativos (tracos
verticais) que passam normalmente despercebidos devido a vanagbes

aleatdrias, muitas ndo detectadas pelos sistemas de controle.

No nivel superior (tracejado azul) encontram-se os ruidos detectaveis na
aplicagdo da operacdo evoluciondria, muitas vezes de dificil deteccdo na
operagao normal.
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Figura 5.2 - Niveis do Ruido de um Processo
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O nivel de controle do processo contém um certo numero de desvios-
padrio, dependendo do grau de controle do sistema. E o nivel em que se
aceitam variagbes do processo sem que elas sejam consideradas efeitos de
problemas na produc&o. Quando ocorre uma resposta acima deste nivel,

procura-se identificar sua causa nao-aleatéria e corrigi-la.

O objetivo do EVOP é diminuir estas variagfes para que seja possivel
visualizar os efeitos significativos destes no processo e, assim, aumentar a sua
produtividade.

Portanto, uma variacdo nas condi¢cdes de entrada do processo pode
provocar uma resposta que naco exceda o nivel de controle. Neste caso, 0
efeito ndo é detectado e ndo pode ser explorado. Para se detectar efeitos
inferiores ao nivel de controle deve-se melhorar a relacdo sinal-ruido,
aumentando o sinal ou diminuindo o ruido. O EVOP provoca ambas variacdes
do sinal, mais repetico e selec8o do ruido. No nivel 2 (camada em vermelho),
encontra-se a faixa do erro.

5.3.10 Sistematica empregada para aplica¢cao do EVOP

A seguir apresenta-se a terminologia empregada na otimizacdo
evolucionaria bem como os procedimentos para sua implementagao.

As varidveis ou fatores de um processo sdo o0s fendmenos
controladamente variados de forma a observar seus efeitos na resposta. Como
o EVOP & baseado em um projeto fatorial de base 2, apenas 2 niveis de cada
variavel séo ajustados em cada ciclo: alto e baixo, em torno do valor usual de
operacdo do momento. Podem ser estudadas uma, duas ou trés varidveis
(respectivamente, fatoriais 22, 2x2 e 2% 2x2x2), j@ que acima desta

configuragéo a andlise fica muito dificultada, pelo grande nimero de
infformacdes a serem tratadas.
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Como exemplo de planejamento fatorial 2°, pode-se ter a temperatura
de uma dada reagio e a concentracdo de um reagente, aqui tratados como
variaveis A e B, respectivamente, conforme apresentado na Figura 5.3.
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Figura 5.3 - Planejamento fatoriais 2°

Desta forma, com estes dois fatores {em-se uma conjunto de 2
dimensdes A e B (altura e largura do retangulo) com 4 vértices (A baixo, B
baixo; A alto, B baixo, A alto, B altoc e A baixo, B alto). Pode ser utilizado um
52 ponto (centro da figura), sendo esta a condigdo atual de operagio.
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Figura 5.4 - Esquemas de ciclos de EVOP com 3 variaveis
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Analogamente, com trés fatores, tem-se uma figura de 3 dimensdes A, B
e C, que corresponde a um cubo. Esta configuragéo € apresentada na Figura
54.

A variavel cujo efeito decorrente da variacdo dos fatores pode ser
medida e denominada de resposta do processo. As avaliagdes normais indicam
o estudo de apenas uma resposta em cada aplicagdo, mas, isto ndo implica na
exclusdo de estudar varias respostas, desde que sejam rodados um EVOP
para cada uma resposta, mesmo que simultaneamente.

O tratamento de um conjunto de respostas obtidas em diversos ciclos da
aplicagdo do EVOP resulta em uma superficie de resposta. Esta superficie ndo
& previamente conhecida, mas na medida da evolucdo do EVOP sera

construida de forma a se determinar seu maximos e minimos, locais e globais.

A um conjunto completo de condigdes executados em condicao isolada
denomina-se de ciclo, conforme apresentado nas Figuras 5.3 e 5.4.

Um ciclo é formado por 2 pontos de frabalho, ou seja, combinacbes de
ajustes da variavel (A baixo e B baixo, A alto e B baixo efc.), onde k é um
ndmero inteiro e denota as varidveis controladas do processo. Apds o ajuste
do ponto de trabalho (condicdc atual do processo) e o estabelecimento da
estabilidade do sistema, determina-se a resposta, ou seja, um ponto de
resposta, que € o valor da variavel que se quer analisar em fung&o dos fatores
gue compdem um ciclo. A Figura 5.5 mostra, espacialmente, os ciclos dos
fatores (com o ponto de trabalho) e a superficie de resposta correspondente.
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Figura 5.5 - Superficie de resposta em fungéo de seus fatores

A Figura 5.5 mostra, espacialmente, os ciclos dos fatores (com o ponto

de trabalho) e a superficie de resposta correspondente.

A repeticdo das rodadas em ciclos de condi¢cdes de operagdo constitui
uma fase do EVOP. Seu objetivo consiste em promover sucessivas repetigdes
em um mesmo ciclo, ou seja, dos mesmos niveis de fatores, computar um
tamanho representativo e suficiente da amostra e, assim, avaliar com precisao
o desvio-padrdo do processo e fazer a inferéncia estatistica de forma segura na
préxima sequéncia.

Um ndmero de rodadas recomendével para uma boa confiabilidade
compreende entre 2 e 10 ciclos. Entretanto, em muitas situacbes pode-se

interromper as rodadas de um mesmo ciclo e encerra-se a fase no momento

em que o desvio-padrao do sistema estabilizar.

Neste momento, analisa-se 0s resultados e decide-se qual o ciclo e ou

guais 0s 2% pontos de trabalho que serdo utilizados na préxima fase. Como
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ilustracdo de uma fase apresenta-se a Figura 5.6. A partir destas mudangas

constréi-se uma superficie de resposta, desconhecida até entdo.

w 0D o r A

Fator B

Figura 5.6 - Superficie de Resposta obtida mediante mudanca de fase.

5.3.11 Aleatoriedade da Seqgiiéncia de Experimentos

Com o objetive de garantir independéncia entre fatores atuantes na
resposta, & recomendével promover os experimentos praticos através de uma
sequéncia aleatoria de pontos de trabalho, de modo a prevenir-se contra

tendéncias seglenciais e contra efeitos de erros seriamente correlacionados.

Contudo, existe uma sequéncia recomendada na literatura, conforme
segue. {Box e Draper, 1969). Matematicamente, demonstra-se a eliminacéo de
erros estatisticos dentro da faixa de interagdo dos dois fatores AB, que
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geralmente s&o despreziveis nos processos quimicos (exceto bioquimicos),
conforme apresentado na Figura 5.7.

Fatorial
2*2
4 2
g
0
1 3
A

Figura 5.7. llustracdo de um planejamento de 2 fatores

5.3.12 O Projeto Fatorial

O EVOP compreende um conjunto de experimentos previamente
estabelecidos mediante execucio de planejamentos fatoriais.

As disposicBes apresentadas nas Figuras 5.3 e 5.4 permitem avaliar os
efeitos de cada um dos 2 e 3 fatores de cada vez, e, aleatorizado, permite
evitar-se 0 erro experimental.

O EVOP permite rodar um fatorial durante a rotina de processamento de
um determinado produto. Entretanto, as dificuldades aumentam na medida que

0 numero de variaveis a serem avaliadas também aumenta, requerendo, desta
forma, um numero maior de ensaios e analises, de forma a buscar uma

superficie de resposta que permita avaliar 0s caminhos de ascendéncia e ou
descendéncia do problema de otimizacao.
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5.3.12.1 Planejamento Fatorial 22 (2 x 2):

Este planejamento permite avaliar, em dois niveis definidos, as respostas da
operacdo . Apds varias rodadas, avaliam-se os efeitos principais e secundarios conforme
segue:

Efeito Primério
O efeito da concentragdo A=1/72 (y4d +y2-y3-y1)

O efeito da temperatura B =172 (y4+y3-y2-y1)
Efeito Secundario
A interagao entre Ae B AB = 1/2 (y4 + y1-y3 - y2)

Para a determinagdo do erro experimental faz-se uso, normalmente, de dados
obtidos em duplicata efou triplicata.

5.3.12.2 Planejamento Fatorial 2° (2x2x 2)

Quando o problema requer a solugdo a curto tempo, procede-se a
divisdo em blocos. O planejamento 2° pode ser dividido em 2 fatoriais, por
exemplo, um para cada uma das bateladas ou dias de producéo. Se arranjar-se
as médias de produgdo de forma a coincidirem com a interagdo dos trés
fatores, o efeito dia a dia devera ser somado ao efeito dos frés, de menor
importancia, libertando as outras medidas deste efeito temporal indesejado. Um
bloco deve ser construido de forma a ser mais homogéneo do que o conjunto
de dados completo.

Na sequéncia, s&o mostradas as formas de avaliar © efeito das
diferengas entre as medidas, associando-as a interacdo de duas variaveis.
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Efeito Principal:

A =1/4(y2 + y4 + y6 + y8) - 1/4(y1 + y3 + y5 + y7)
B =1/4 (y3 +y4 + y7 + yB) - 1/4(y1 + y2 + y5 + y6)
C =1/4(y5+y6 +y7 +y8) - 1/4(y1 +y2 + y3 + y4)

Efeito Secundario

AB = 1/4 (y1 + y4 + y5 + yB) - 1/4(y2 + y3 + y6 + y7)
AC =1/4 (y1 +y3 +y6 +y8B) - 1/4(y2 + y4 + y5 + y7)

Efeitos Tercigrios:

ABC = 1/4 (y2 + y3 + y5 + yB) - 1/4 (y1 + y4 + y6 + y7)

Mudangas na média;

Bloco 1 : MM = 1/5(y1 + y2 + y3 + y4 - 4y,)

Bloco 2: MM = 1/5 (y5 + y6 + y7 + y8 - 4y,)

meédia: MM = 1/10(y1+y2+y3+y4- 4yo+yb+yb+y7+y8 -4yo0)
variancia da MM = 0.4 ¢%/n

Para as diversas fases do EVOP, avaliando-se um caso hipotético onde
o parametro temperatura e tempo de reacdo séo as variaveis controladas, s&o
mostradas as Figura 5.8, 5.12 e 5.13. As observacdes estatisticas para cada

uma das fases s&0 apresentadas nas Figuras 5.9, 510 e 5.11.
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Figura 5.8 - Primeira Fase do EVOP - 1°-Ciclo
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Fatorial 2° com condicdo de referéncia adicionada
CICLO n=1
Resposta Tempo
Calenlo do
desvio padrio
Conduces ) 1y ) (3) “) Ejsﬁ;m;ivg fzré-
de Operacﬁo viade 5: 0,
{D)Soma do 24.5 257 26.0 243 28.0 Soma prévia
ciclo Prévio de §
(D)Media do 245 257 26.0 24.3 28.0
ciclo Prévio Média Prévia de
(HDNovas 24.9 253 26.3 24.0 274 5
observaches
MNova S:0.36
(IV)Diferencas 0.6 4 0.3 03 06 Variacio:}.2
(T e (TIL
£V Novas Nova média de
médias 49.4 51.0 523 483 354 §:0.36
(VDNovas
édi N édia ¢
medias 247 255 26.2 242 277 leoas O
Catculo dos efeitos Calculo de 2 erros padries
Médiadafase =1 * (yO+yl +y2 +y3 +yd) =256
3 Para nova média s: 0.59
Efeito Temperatmra = 1 * (y2 +y3 ~yl ~y4) = 1.4
2 Para novos efeitos: 0.59
Efeito Adiclo. =1¥{y2+yd-yl -y3)=
2.1 Para alteragao na média:0.53
2
Efecito Adic #temp. =1*(y1+y2 -y3 -~vd)=0.1
2
Efeito na mudanca de média : 0.9
Tabela de Fatores Multiplicadores
n 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
fsn (.30 0.35 0.37 0.38 0.39 0.40 0.40 (.40 0.41
I/n 1.00 0.50 0.33 0.25 0.20 0.17 0.14 0.12 0.11 0.10
(n-1 1.00 0.50 0.33 0.25 0.20 0.17 0.14 0.12 0.11
28n | 2,00 141 | 115 [ 100 1 080 | 082 | 076 | 071 | 067 | 063
L79%w | 179 1.26 1.03 0.89 0.80 0.73 0.68 0.63 0.60 0.57

Figura 5.9— Dados experimentais da execucdo da 1° fase
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Fatorial 22 com condigio de referéncia adicionada
CICLO n=2
Resposta Tempo
Cilculo do
desvio padrio
Condicdes ©0) 0 ) 3) 4 E_Stiém;ivg 41;5*
de Operacio v ge s,
{DSoma do 24.5 257 26.0 243 28.0 Soma prévia
ciclo Prévio de 8
(Media do 245 25.7 26,0 24.3 28.0
aclo Prévio Média Prévia de
(IMNovas 249 253 26.3 24.0 274 g
observacBes
Nova §:0.36
(IV)Diferencas 0,6 04 0.3 03 0.6 Variaclio:1.2
@D e QD)
(V) Novas Nova média de
médiag 494 51.0 52.3 48.3 554 3034
(VDNovas
édias Nova média d
et 24.7 255 262 24.2 277 om0
Célculo dos efeitos Calculo de 2 erros padries
Meédiadafase=1* (y0 +yl +y2 +y3 +yd) =256
5 Para nova médias: 0.59
Efeito Temperatura= 1 * (y2 +y3 -yl —yd) =14
2 Para novos efeitos: 0.59
Efeito Adic, =]1%{y2+yd-yl -y3y=21
2 Para alteragao na média:0.53
Efeito Ad. *temp. =1 % (vl +y2 ~y3 -y4)3=0.1
2
Efeite na mudanca de média : 0.9
Tabela de Fatores Multiplicadores
n 1 2 3 4 5 6 7 8 g 10
s 0.30 0.35 0.37 (.38 0.39 0.40 0.40 0.40 0.41
I/n 1.00 .50 0.33 0,25 0.20 0.17 0.14 0,12 0,11 0,10
1/(n-1) 1.00 0.50 0.33 0.25 0.20 0.17 0.14 0,12 0.11
2Nn 2,00 1.41 1,15 1.00 0.89 0.82 0.76 0.71 0.67 0.63
1.79/n 1.79 1.26 1.03 0.89 0.86 0.73 0.68 0.63 0.60 0.57

Figura 5.10 — Dados de Execucéo da 12 Fase, ciclo 2
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Fatorial 22 com condicéo de referéncia adicionada
CICLO n=3
Resposta Tempo
Calewlo do
desvio padriio
Condic8es ()] N 3] (3) {4) l%sti;nﬂ;ivS gé-
dﬁ Gpel'aCEO vig Ge ol U,
{DSoma do 494 51.0 523 48.3 354 Soma prévia
ciclo Prévio de 8:0.36
(TyMotia do 24.7 25.5 26.2 24.0 27.4
cisto Previe Média Prévia de
(ITHNovas 25.2 253 26.1 23.9 26.8 138
observacdes
Novo s
=variagho * 5,5
0.39
(IV)Diferencas (.5 02 0.1 0.1 0.6 Variacio: 1.1
(1) e (1)
Nova média de
(V) Novas 8:
médias 74.6 76.5 78.4 72.2 822 0.75
(VENovas Mova média de
médias 24.9 255 26.1 241 274 |08
Calculo das Médias Calculo de 2 erros padrles
Médiada fase =1 * (yO +yl +y2 +y3 +y4) =256
5 Para nova média s: 0.44
Efeito Temperatura= 1 * (y2 +y3 -yl —yd) = -
1.35 Parg novos efeitos: 0..44
2
Efcito Adic, =1¥(y2+y4 -yl -y3)=1.95 | Para alteracio na média: 0,39
2
Efcito Ad. ¥temp. = 1%l +y2 -y3 ~y4)=01
2
Efeifo na mudanca de média : 0.7
Tabela de Fatores Multiplicadores
n 1 2 3 4 3 6 7 8 9 10
5.0 0,30 0.35 0.37 0,38 0.39 0.40 0.4 0.40 0.41
1/n 1.00 0.50 6.33 0,25 0.20 0.17 0,14 0.12 0.11 0.10
1/(n-1) 1.00 0.50 0.33 0.25 0.20 017 0.14 0,12 0,11
2hn 2.00 1.41 1.15 100 (.89 0.82 0.76 0.71 0.67 .63
1.79/n 1.79 1.26 1.03 0.89 0.80 0.73 0.68 0.63 .60 0.57

Figura 5.11 - Planilha da 1° Fase, 3%-ciclo
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5.3.12.3 Fases para aplicagcdo do EVOP

A aplicagao da operagao evolutiva pode ser apresentada de uma
maneira mais objetiva de acordc com 0s passos mostrados abaixo. Para tanto
faz-se uso de um caso hipotético para producdo de resina. Os efeitos de
mudangas na temperatura e tempo de adigdo de reagentes séo avaliadas na
resisténcia ao estiramento e custo de producgéo do lote.

1. Estimativa do desvio-padréo.

Normalmente, em um processo industrial, 0 desvio-padréo ndo varia
muito de uma fase para outra. As fases anteriores da EVOP limitam os efeitos
indesejaveis, que vac sendo melhorados, e faz decrescer a varidncia, que
passa a ser usada como unica, e sio testadas periodicamente. Até o 22 ciclo,
aproveitam-se as estimativas das fases anteriores efou do histdrico do
processo.

2. Analise dos Dados.

Como se observa nas Figuras 5.12 e 5.13, o ponto 3 (centro dos dois
retangulos), cujas condigdes de operac&o da temperatura foram de 74 °C e
tempo de 15 minutos para adigdo de um dado reagente, permite determinar a
melhor resposta. A influéncia na média, tanto da temperatura como do tempo
de adiclo, foi estatisticamente significante sobre o tempo de preparagéo, as
variacbes deste tempo decorrentes do efeito da temperatura e do tempo de
adicao foram de -1,7 e 2,0 respectivamente, determinados mediante célculo
dos efeitos principais e secundarios. Esies valores absolutos maiores que 0s
dois desvios-padrdes do sistema, que correspondem a 0,44. Isto significa um
decréscimo em 1,7 no rendimento. Note-se que, por outro lado, o efeito da

interacdo entre os dois fatores ndo foi estatisticamente significativo, e a
variacdo média de 0,30 é menor que o desvio padrdo 0,44. Neste  estudo

também foi contemplado como resposta o custo de producdo, em termos do
preco do lote de producéo por hora de operag&o.
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3. Mcodificacdo da operagéo e inicio de nova fase do esquema EVOP.
a )} Adotou-se a melhor das variagbes {pontc 3) como a nova
condicdo do processo, centro do novo ciclo;

b) Explorou-se a direcdo indicada como favoravel para avango e
recomecga-se um novo ciclo a partir destas observagbes. Os resultados
decorrentes desta investigacéo s&o mostrados nas Figuras 5.12 ¢ 5.13.

Pontos de

trabatho
T a5 4 2
]
m
B 34 028
2 7 3
) l\\
c,? 15° i k] 15"
I+ 70 7:2 T4
@ Temparatufia
¢
] & is ! & 10
{ming
72 74 76
Tempo Tensao Prece / h
Frap. (h) E stir. (Psi) (Us%s)
o Maior que .
Requisitos Minimo 2465 Minimo
Medias 1|27 26 j4100 3sop 217 225
das 25 234
rodadas
25.5 24 14150 3900230 244
25 25 14000 38501234 258
24 3900 244
22 2114100 41501266 278

Figura 5.12 — Resultados decorrentes da aplicagéo da segunda fase
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Figura 5.13 - 3% Fase do EVOP
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O ndmero de cicios em cada fase sera determinado pela diminuicdo das
variancias (espalhamento das distribuicbes de erro das médias amostrais),
referentes a cada vertice do ciclo.

Finaimente, apés a 3° fase chegou-se a condigdo considerada como a
melhor (ponto mais alto da superficie de resposta) para a unidade de reaco de
78 °C e apenas 5 minutos de intervalo para adi¢fo. Foi obtido um preco de
lote por hora de fabricac8o de US$ 325, que corresponde ao maior retorno
possivel para esta unidade. Da mesma forma, pode-se analisar o0s
resultados em relacao a resposta 2 ou outras. Pode-se partir, entdo, para o
estudo da influencia de outros fatores, além da temperatura e do
tempo de adigéo dos reagentes, nas respostas que se quer otimizar.

5.3.12.4 Calcular a Mudanca na Média: Os seguintes calculos das

meédias s&o usuais. Se a condicdo de referéncia € um dos vértices do ciclo tem-

se:
MM =1/4 (y1 + y2 + y3 ~3*y4)
Se esta proximo ao ciclo, mas néo é vértice pode-se escrever:
MM = 1/5 (y1 + y2 + y3 + y4 - 4y0)
A resposta média de todas condiches na presente fase pode ser
escrita como:
=14 (y1 +y2+y3+yd)ou1/5 (yo+y1 +y2 +y3 + y4)
5.3.12.5 Custo do Evop

A aplicagdo do EVOP acarreta um custo temporariamente um pouco

superior ao custo do centro de referéncia, ou seja a condicdo anterior de
operacédo. Todavia, o ganho permanente, apés o aumento da capacidade é, na
grande maioria das vezes, compensatorio.
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Uma andlise do desempenho da aplicagdo do EVOP pode ser
observada na Figura 5.14, onde o nivel padr&o do processo, situado sobre a
superficie de custos totais, é ligeiramente inferior ao custo direto do EVOP, que
e o ponto médio entre o nivel superior e o nivel inferior do ciclo, representado
como o ponto médio do segmento de reta tracejado. Este ponto medio esta
situado fora da superficie, ja que é resuitado de um calculo de media entre os
pontos do ciclo.

No entanto, sucede-se a otimizagdo nas fases seguintes do EVOP, o
gque faz com que todos os pontos destaguem-se, “deslizem” curva abaixo,
conforme sequéncia indicada pela seta, acarretando uma sensivel diminuicdo
do custo da operacéo evolucionaria.

Custo divets i
da EVOF
L w7/

Aurniiio ,/
Superticle it
o potenvia /
EH) A //‘
e e
\\\ /
- -
e SN \‘_‘-_"W‘w "/‘
Fernpaniyr
T
[T
T el Balbeo
o, P
\\\\\ Y
b L]
Ponta g ,’f ¥ wived 3l
sperace

Figura 5.14 - Custo direto do EVOP
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5.4 Aplicagao do EVOP no reator de producéo de acetaldeido

A producido de acetaldeido, mediante reator catalitico, é avaliada
segundo aplicacdo da operacdo evoluciondria. Pretende-se buscar as
condi¢bes de maximizagdo da conversdo através da manipulacdo das variaveis
de entrada do reator.

O processo de busca das condigdes 6timas de trabalho para o reator
de acetaldeido foi feito através de simulacgbes em cddigo de computador
desenvolvido para este fim, como forma de caracterizar uma unidade de
producéo. As varidveis estudadas nesta busca evolutiva foram: a temperatura
de entrada dos reagentes, a vazdo massica na alimentagéo, razdo ar/etanol,
temperatura final da reagdo, comprimento do reator, didmetro dos tubos do
reator, diametro das particulas de catalisador e principalmenie o rendimento
da reacao.

A simulagéo evolucionaria foi desenvolvida em fases, onde em cada
fase avaliou-se as alteracBes ocorridas na resposta do processo, isto é, a taxa
de convers@o de etanol a acetaldeido em fungdo de pequenas alteragdes
provocadas nas variaveis de entrada. Faz-se também, em cada fase, uma
andlise estatistica dos resultados, avaliando-se os efeitos principais e

secundarios, bem como avaliou-se a variancia e o desvio padrio.

Definiu-se um intervalo de confianga de 95%, sendo o mesmo
determinado através da seguinte expressao:

Intervalo de confianga = estimativa do efeito +2x

onde n denota o numero de réplicas de cada experimento e k o numero de

variaveis manipuladas. O desvio padrdo, denctado por § é calculado de
acordo com equagao
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R n-1
S=\n

sendo, R, a amplitude entre as diferengas de resultados, d, um parametro

estatistico tabelado, e igual a 2,326, conforme citado Box {(Box, 1963).

Conforme metodologia apresentada, procede-se a busca evolucionaria
em fases.

Na primeira fase, avaliou-se o rendimento da reacdc nas seguinies
condi¢bes. Estabeleceu-se a temperatura de alimentacao entre 180 e 182 °C ¢
a razéo de ar/etanol entre 9,0 e 10. Este procedimento tem por finalidade a ndo
insercdo de grandes perturbagdes. Como resposta do processo, avalia-se a
converséo de etanol. A respostas preliminares obtidas na simulacéo do reator
nas condi¢des apresentadas na Figura 5.15, s&o mostradas na Figura 5.16.

R 0,16 017
10 evd oy2
2.3 oy5 o), 187
9,0] eyl oy3 0,160 0,220
180 181 182.Th
Figura 5.15 — Condicdes da Simulagdo Figura 5.16- Respostas da 1* execucéo

Nos vértices da Figura 5.16, tém-se as conversfes obtidas mediante
simulagao do reator. Para cada fase calculam-se as estimativas dos efeitos da
temperatura e da razdo do ar/etancl, bem como os efeitos da iteragao entre a
temperatura e a raz&o arfetanol na correntie de alimentagdo, como forma de

avaliar a diregdo a ser conduzida no novo ciclo, visando a maximizagéo da
conversao.
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As seguintes estimativas s&o necessarias:

Estimativa dos efeitos de Temperatura(Th)

1
= E(z Rend ;0 — Z Rend ,, m.m))
1
= 3{0,22 +0,22 - 0,16 0,16} = 0,06
Estimativa dos efeitos da Razao Ar/Etanol(R}

1
= E(Z Rer zd(Ralta) - ZRen d{Rbﬂfm))

1
=N 5[0,}6 +0,22-0,16-0,22] = 0,0
Estimativa dos efeitos da iteracdo

RxTh = %(Z Rend,, ...~ ZRend{Rm})

1
= 5[0,1 6+022~016-0722]=00

O intervalo de confianga de 95% & definido como:

SZ

Estimativa dos efeitos + [2 Xl
n2

onde: 3 (n*de réplicas )
2 ( n®de varidveis )
d

n
Kk
s esvio padréo

i n

Na Tabela 5.3 s@o mostradas as execucdes dos calculos das médias na

resposta dos resultados apresentados na Figura 5.16.
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Tabela 5 3 — Avaliac&o Estatistica da 1’ Fase
' Condicdes de aperagaa

Média dos ciclos | 0,165 0,225 0,218 0,165 (0,186

Cgc?c:lill 0,160 0,220 0,220 0,160 0,190
Ciclo Il — Média | -0,05 -0,05 0,002 -0,05 0,04
dos ciclosl e ll

Entenda-se, como respostas nas condicdes de operacdo 1 a 5, a taxa de

conversio de etanol a acetaldeido.

Amplitude das diferengas —= R =0,04 -(-0,05) = 0,09

- O 09 3-1 >
Estimativa do desvio padréao — 8= 1/ 2 e V3 = 3,16-10
, (3,06-107%)’ )
Efeito da temperatura = 0,06:+2 <5 = (9,65-10%; 2,35-10°%)
_ } (3.16-107)° S S
Efeito razgo ar / etanol = 0,0+2- nggng(—3,65-10 ; 3,65-107)

Efeito da Interacdo razdo x Temperatura =

- —2 2
0047, (316-107)

: Wi (-3,65-102; 3,65-10°?)

yI+y1+y3+y44+y5
5 K&

0,187 + 0,163 + 0,160 + 0,220 + 0,220
= [ : ) ~0,187=0,003

Mudanca na média = [

1+ y2+ 93+ ph—4-15) 20
Y vy ys b4 y]——szzo,oooso

Variancia = [ =
25



Capitulo 5 — Otimizagfio Evoluciondria de Processos 178

Adotando-se como intervalo de confianga de 95% na mudanga da média
tem-se como resultados iniciais 0s valores apresentados na Tabela 5.4

~__ Tabela 5.4 — Avaliacao Estatistica da 2 Fase
_Estimativa dos efeitosdeTb . 008 -

Estimativa dos efeitos de R

Estimativa da interacdo R x Tb

Amplitude das diferencas 0,09

Estimativa do desvio padrao 3,16x10™

Efeito da temperatura (965x 107 ; 235x10™)
Efeito raz&o ar / etanol (-365x10%: 365x10°)
Efeito da iteracdo R x Tb (-365x10°; 365x10°)
Mudanca na média 0,003

Variancia 0,00080

Intervalo de 95% de confianca (-535x 107 595 x10™)

A partir destes resuitados, observa-se um pegueno aumenio na conversao
quando a temperatura do reator for conduzida ao nivel mais alto. Entretanto,
em se tratando do primeiro ciclo, existem ainda, informagcdes insuficientes para
guaisquer conclusdes quanio a tendéncia de otimizacdo. Diante destes

resultados sera conduzida a fase seguinte.

Na segunda fase aumenta-se a razdo de ar/etanol, bem como a
temperatura de alimentag&o do reator e avalia-se o rendimento da rea¢do nas
condi¢bes apresentadas na Figura 5.17.

R . 0,21 U294
12§ ov4 oyl
13 oy5 20,275
10] eyl oy3
0,21 0,231
182 184 186 Tb
Figura 5.17 - Condicbes de operagéo Figura 5.18 - Resultados obtidos

De acordo com os procedimentos apresentados na 1° fase determina-se
a significancia estatistica destes resultados. Observam-se pequenas
alteragbes, em relacdo & primeira fase. Os resultados no rendimento da reacéo



Capitulo 5 - Otimizagfio Evoluciondria de Processos

179

apresentam diferencas consideraveis conforme Figura 5.18. As analises

estatisticas destes resultados s&o mostrados na Tabela 5.5.

"Estimativa dos efeitos de Tb

_Tabela 5.5 — Avaliacao Estatisticada 3 Fase

Estimativa dos efeitos de R 0,0275
Estimativa dos ef. a iteracdo RxTb 0,0355
Amplitude das diferencas 0,011
Estimativa do desvio padrao 3.86.10”

Efeito da temperatura

(4,53 x10%: 4,97 x107)

Efeito razao ar / etanol

(2,52 x10%; 2,97 x10™)

Efeito da iteracdo RxTb

(3,33x107; 3,77x10%)

Mudanca na média

0,0290

Variancia

0,0000119

intervalo de 95% de confianca

(-3,59%x10°;-220x107 )

Nesta fase tém-se indicativos de um caminho de ascendéncia maxima da

conversao, ou seja elevando-se a razéo ar/etanol e mantendo-se a temperatura

de entrada proxima a 186 °C. Portanto, a execugéo da proxima fase devera

enfocar esta tendéncia.

Aterceira fase tem como condi¢des de operacéo 0s niveis mostrados na

Figura 5.19.
R
14| ov4 oyl
13 oy3
121 oyl oy3
136 188 190 Th

Figura 5.19 - Condigbes de operacéo

0,346 U794

{0,289

0,298 0,238

Figura 5.20 - Resultados obtidos

O aumento da razéo de ar/etanol e a permanéncia da temperatura do

reator a um nivel mais baixo, propicia uma conversdo de 0,35, muito baixa,
entretanto, indicando uma tendéncia de otimizagéo evolutiva
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As anélises estatistica desta simulagio s&o mostrados na Tabela 5.6.

JEFETOS .
-0,0525

Tabela 5.6 — Andlise Estatistica — 4° Fase _

Estimativa dos efeitosde Tb

Estimativa dos efeitos de R 0,0555
Estimativa dos ef Aiteracio RxTb 0,0025

Amplitude das diferencas 00275
Estimativa do desvio padréo 965 .10°

Efeito da temperatura (-6,36.10° - -413. 1072 )
Efeito razao ar / etanol (4,43 .10%: 666.10° )
Efeito da iteracdo Rx Tb (-864.10°: 136.10%)
Mudanca na média 00,0290

Variancia 7,455 10°
intervalo de 95% de confianca (-1,387 . 10 2,067 . 107 )

Novamente, pode-se observar que uma pequena mudanga nos valores de
entrada provocaram significativa mudanca nos valores de saida, sempre na
direcdo de um valor maximo.

Na quarta fase, avalia-se a resposta do processo aumentando-se a razéo
de etanol/ar. Como beneficio encontra-se uma conversdo proxima a 80 %. Os
efeitos principais e secundarios s&o apresentados na Tabela 5.7.

R 0,804 U579
18 ;ovd oyl
16 o5 80,310
14 Jeyl ay3
0,26 0,33
184 130 T88 1k
Figura 5.21 Condi¢bes de operacgéo Figura 5.22 Resultados obtidos

Os efeitos de R s8o bem maiores que os efeitos de T, sendo que aumentando

R tem-se um aumento de conversdo, ao contrario do enconfrado quando
aumenta-se a temperatura de alimentacéo.
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_ Tabela 5.7 - Avaliac@o Estatistica da s’ Fase
RESBMIND@ A 42 FASE '

Estimativa dos efeitos de R 0,394
Estimativa dos ef. a iteracdo R xTb -0,153
Amplitude das diferencas 0,216
Estimativa do desvio padrdo 7,59 .10

Efeito da temperatura (-0,164 :1,14.107 )
Efeito raz&o ar / etanol (0,307 ; 0,482 )
Efeito da iteracdo Rx Tb (-0,241: 6,56.10%)
Mudanca na média 0,147
Variancia 461.107
intervalo de 95% de confianga (0,011, 0,283)

Na quinta fase, avaliou-se ¢ rendimento da reagdo nas condigbes cuja
raz&o de ar/etanol tenha no nivel inferior 18 e superior 20, conforme mostrado
na Figura 5.23. Como resultado, conversbes préximas a 99 % foram
alcancados(Figura 5.24), dando evidéncia de se estar proximo a regido de

otimalidade:
R 0,99¢ 0,590
20| ovd oy2
19 *y5 #(),980
18 jovl oy3
0,76 0,27
183 184 185 Tb
Figura 5.23 Condi¢des de operacéo Figura 5.24 Resultados obtidos

Tabela 5.8 - Avaliacdo Estatistica da 6 Fase
RESUMINDG A 5‘E FASE ' —

" Est;mattva dos efeetos de Tb ) ~O245 -

Estimativa dos efeitos de R 0,475
Estimativa dos ef. a iteracdo Rx Tb 0,245
Amplitude das diferencas 0,01
Estimativa do desvio padrio 3,51 . 107
Efeito da temperatura (-0,249 : -0,241 )
Efeito raz&o ar [ etanol (0,471: 0479 )
Efeito daiteracdo RxTb (0,241 0,249)
Mudanca na média -(,182
Variancia 985.10°
Intervalo de 95% de confianca (-0,188; -0,175)




Capitulo 5 ~ Otimizagfio Evoluciondria de Processos 182

Como o efeito da temperatura na conversdo é negativo (vide Tabela 5.8}, ou
seja, um crescente aumento da mesma podera conduzir a um menor
rendimento da reacdo, & conveniente, na préxima fase, procurarmos uma

reducdo da mesma para garantir conversées maiores e operagéo estavel.

Por outro lado, tem-se o efeito positivo do aumento de R na converséo,
portanto, na préxima fase deve-se utilizar niveis mais altos de R, conforme
apresentado na Figura 5.25. Os resultados decorrentes destas simulagbes
evolutivas evidenciam a regido de étimo da operagao do reator, justificando
uma nova fase para corroborar estes resultados apresentados na Figura
5.26.

Portanto, mais duas fases sdo desenvolvidas, visando-se confirmar a
regido de 6timo. Avalia-se as seguintes condi¢des:

R 0,990 U990
22} »v4 oyl =239 =241
21 o5 0,990
T=243
20| oyl »y3
0,994 0,990
182 183 184 Tb T=245 T=247
Figura 5.25 Condic¢bes de operagéo Figura 5.26 Resultados obtidos

Tabela 5.9 - Avaliac8o Estatisticada 7' Fase
Estimativa dos efeitos de Tb '

0,00
Estimativa dos efeitos de R 0,00
Estimativa dos ef. a iteracio RxTb 0,00
Ampilitude das diferencas 0,00
Estimativa do desvio padrdo 0,00
Efeito da temperatura 0,00
Efeito razdo ar / etanol 0,00
Efeito daiteracdo Rx Th 0,00
Mudanca na média 0,00
Variancia 0,00
Intervalo de 95% de confianca 0,00
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Como em todos os vértices do retangulo, os resultados obtidos apresentam
valor maximo, pode-se concluir, ser estd a regido de 6timo. Finalizando, resta
avaliar o ponto de trabalho na condi¢des apresentadas na Figura 5.27, onde, a
temperatura final do reator permite a operacéo com estabilidade, garantindo-se
0 objetivo da maximizagao da converséo.

Na sétima fase, além do rendimento, avaliou-se também a temperatura final
de reacéo.

R 0,990 0,99
23| ey4 oy2 T=2B6 T=238
23 oy5 90,990
T=239
21} »yl *y3
0,994 0,990
181 182 183 Tb T=241 T=243
Figura 5.27 Condigbes de operagéo Figura 5.28 Resultados obtidos

Como a conversdo em todos os pontos esta no valor maximo €, nao ha mais
variancia no processo, pode-se concluir o processo de busca, pois, as
condicbes apresentadas na Figura 5.27 e os resultados destas mostrados na

Figura 5.28, garantem um o6timo global dentro de uma faixa de confianca de
95 %.

Portanto, o melhor ponto de trabalho do reator para uma conversao de
99,9%, utilizando a otimizac&o evolucionaria foi:

Temperatura de entrada dos reagentes = 181°C
Raz&o de alimentacéo dos reagentes ar/etanol = 23
Temperatura final do reator = 236°C

Comprimento do reator = 5m
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Uma avaliagéo mais quantitativa do comportamento do reator &€ mostrado
na Tabela 5.10. Observa-se a evolugdo gradativa do rendimento do reator
guando mudancas controladas s&o efetuadas, principalmente na razéo do
arfetanol.

Tabela 5 10 — Pos: &o F;nal da Operac&o Evolutiva

Cond;qoes

Fase Methor Temperatura dos Razéo ar / etanol na
rendimento reagentes alimentacac
12 fase 0.223 182 10
22 fase 0.294 186 12
3 fase 0.346 186 14
42 fase 0.804 184 18
52 fase 0.990 183 20
6° fase 0.999 182 20
72 fase 0.999 181 23

Os demais parametros do reator, tais como, diadmetro dos tubos,
didmetro das particulas de catalisador, porosidade do leito, fluxos massicos de
alimentac&o, também avaliados nfo apresentaram significancia estatistica, e
portanto, foram descartados no estudo de rendimento da reagéo de produgéo
de acetaldeido.

Os resultados obtidos pela otimizagao evolucionaria ndo sio diretamente
alcancados pelos procedimentos convencionais de otimizacéo (Stinghen, et
al., 1997). De fato, a estratégia de otimizag&o evolucionaria permite a analise
quantitativa e qualitativa de dados intermediarios durante a busca pelas
condicbes 6timas, possibilitando a fomada de decisbes considerando além das
restricbes operacionais, a resposta fisica do sistema e as suas tendéncias.

Por outro lado, as técnicas deterministicas sdo baseadas em algoritmos
que tomam as decisbes sem as interferéncias externas (que podem gerar
erros) e de forma rapida. Portanto seria interessante combinar-se ambas as
técnicas. Isto sera visto no préximo item.
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5.5 Otimizagao Deterministica
5.5.1 Introdugdo

O procedimento proposto combina simulagdo com otimizacdo

deterministica, visando a maximizagéo do desempenho do reator de leito fixo.

Na metodologia estatistica combina um algoritmo de cotimizagdo com
analise de superficie de resposta e a operagdo evolucionaria, conforme
apresentado anteriormente. Como resultado tem-se a construgdo de um
modelo empirico que represente uma ou mais respostas do processo. E
possivel determinar como uma resposta particular é afetada por um conjunto
de variaveis de entrada e, entdo, estabelecer uma superficie de otimizacio

onde a flexibilidade da operac¢ao possa ser garantida.

Basicamente, ha duas possibilidade para atacar o problema de
otimiza¢ao:

1. Empregando Metodos Estatisticos

Esta metodologia consiste na aplicacdo de planejamentos fatorial, bem
como o desenvolvimento de modelos empiricos que representem uma ou
mais respostas do processo.

2. Aplicagdo da Otimizacdo Deterministica

Faz uso de algoritmos de ofimizacdo como o gradiente reduzido
generalizado, multiplicadores de Lagrange, programacdo guadratica
sucessiva, algoritmo de Fletcher e Powell, algoritmo de Rosembrock e o
método de complex.
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Portanto a formulag&o do problema consiste na maximizacéo da
converséo do etanol em relacdo ao seu comprimento. O problema de
simulacdo e otimizacdo de muitos sistemas consiste na solucdo dos
balangos de massa e energia mediante algoritmo de simulac&o acoplado a
um algoritmo de ofimizacdo executados em nive! de hierarquia separado,
entretanto integrados entre si. Isto permite encontrar as condigbes de
operacdo otima. O procedimento global é iniciado com a avaliagdo da
sensibilidade do processo frente as mudancas nas variaveis de entrada.
Neste procedimento, é possivel estabelecer uma configuracio inicial para o
reator que devera ser trabalhada, através do algoritmo de complex. A
sistematica desenvolvida, leva em conta a busca aleatoria de varias
condicbes das variaveis de entrada e avalia-se estas na funcéo objetivo e

nas restricbes do processo.

5.5.2 Algoritmo de Simulagéo

O desenvolvimento dos balangos mostrados abaixo levara, a um
sistema de equagles diferenciais ordinarias simultaneamente resoividos pelo
método numérico de Runge-Kutta 4% ordem. O reator de leito fixo € considerado
pseudo-homogéneo, ndo isotermico e unidimensional, ou seja as variaveis de

estado sofrerfio variagbes somente na direcdo axial.

5.5.2.1 BALANCO DE MASSA

Fundamentado no modelo geral da equacédo da continuidade para
uma espécie quimica j, tem-se:

Dy -

onde: Rj é a taxa da reagfo, que para 0 caso da obtengéio de

acetaldeido sera apresentado a seguir.
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5.5.2.2 BALANGO DE ENERGIA

A equacgio do balanco de energia para um reator de leito fixo, com as
suposicdes descritas anteriormente pode ser escrita como:

dr ~AHp, 40
= Fo— -y )
& GCp(Ra+1)" GDCp

(- 18)

5.5.2.3 BALANGO QUANTIDADE DE MOVIMENTO

A equacgdo abaixo explicita a perda de carga ao longo do reator

(1-¢)

= — 7,615x’10"3[1,75+ zsew—;—-]

—~2
(s

ar
dz pDp

&

5.5.2.4 CORRELAGOES UTILIZADAS:

As seguintes correlagdes foram utilizadas no desenvolvimento do
modelo matematico do reator.

PM=(Ra/(Ra+1))*2885+(1/(Ra+1))"*46.068
Rw = ( PM*P )/(0.082086 * Tr)

m =-0.0382 + 0.0061 *exp (0.5*In( Tk) )

Re=G™*Dp/m

Kg=exp (-9.624 + 0.8641 *In ( Tr))

Ka =2.6788 "exp (-0.7618 + 0.3695 *In ( Tr) )
h=(4.8825*3.5*Kg/Di)*exp(-4.6*(Dp/ D)) *Re®’

Cp = 28.94 + 0.4147 *10° T - 0.3191 * 10° T2 - 1.965 *10° T°
1/U=(1/he)+(Do*In(Do/D)/(2*Ka))+(1/h)
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5.5.2.5 — Equacdo da Taxa da Reacéo

As pressdes parciais em fungdo da conversdo de etanol & acetaldeido
em termos das pressdes totais:

(- X)

Petanol = i P,
1+05X + Ra

(021Ra-05X) ,

Poxigenio = £,
' 1+05X + Ra

X

Pagua = ——"—P,
sl 1+05X +Ra 7

X

Pacetaldeido = ———————
1+05X + Ra

7

. . 0,75X
Pnitrogenio = ———————
14+05X + Ra

T

A taxa global da reacdo de oxidacdo do etanol a acetaldeido, obtida
pelo procedimento de Temkin, & dada por (Maciel, 1985):

A S
YT B+C+D+E

onde,

A= 2KoK1PozPearson
B= KiPearson
C= 2KoPo2
D= KaKaFchacHoPHz2o
E= KsKi PearsonPeHacHo
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Parametros cinéticos da equacéo:

Ky = 3,41492x10° * exp(-15746/RTi) Nletano / Min. Qeatar. atm
Ko = 2,34757x10°% * exp(-21793/RTy) Nletano / MiN. Geatal atm
Ks = 1,19281x10™ * exp(9347/RT,) atm™

K= 1,78585x107 * exp(-13674/RTy) Nleano / Min. Geatar tM

R =1,987 Kcall Kmol K

Os seguintes dados de projeto e condi¢des iniciais serdo considerados:

Do =0,0334 m

Di =0,0301m
Dp=0,0030m

G = 4500 Kg de etanol/ h m?
R =9 (raz&o etanol-ar)

he = 2500 h m oC /Kcal

R =1,987 Kcal / Kmol K

X =0 (valorinicial )

T =178°C
Pr = 2atm
Th =178°C
e =04

Gb = 10000 Kg /h m?
b =2314Kg/m®
AH = 41,44 x 10° Keal { Kmol

189
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5.5.3.4 Anadlise e Discussio dos Resultados

A simulacéo do comportamento do reator foi obtida mediante os dados
iniciais apresentados anteriormente. A Figura 5.29, apresenta as regifes de
conversGes (dadas pela escala de cores) como funco das principais variaveis
operacionais do reator, a saber; temperatura de alimentacao e razdo molar ar-

etanol.
Conversfio de ¢tanol
em acetaldeido
R 8640 -- 1.000
A 9280 -- 0.8640
z 8920 -- 0.9280
g 8560 -- 0.8920
8200 -~ 0.8560
A 7840 -- 0.8200
R [0.7480 ~ 0.7840
! 0.7120 -- 0.7480
E B780 -- 0.7120
T G400 - 0.8760
A 6040 -- 0.6400
N 5680 -- 0.6040
o 5320 -- 0.5680
L 4960 - 0.5320
AB00 - (0.4960
4240 - 0.4600
3880 - 0.4240
180 182 184 188 188 190 3520 - 0.3880
31860 ~- 0.3520
Temperatura (C) 2800 - 0 3160
244G - 0.2800
2080 -- 0.2440
4720 -« 02080
1360 - 0.1720
%0.1000 -- 0.1380

Figura 5.29 — Regides de Conversao em fun¢do da temperatura
de alimentaco e raz&o molar ar/etanol

A temperaturas elevadas e baixas razdes de arfetanol a fracdo de
converséo nao ultrapassam a 0,3. Por outro lado, quando a relacdo ar/etanol
enconira-se em faixas elevadas e temperaturas baixas, encontra-se grandes
taxas de conversdo. As informagbes contidas contidas na Figura 5.25
permitem um mapeamento das zonas de altas conversdes possibilitando a
definicdo de politicas operacionais que levem o sistema a operar com aito

desempenho.
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Na Figura 5.30, é mostrada a queda de pressdo da mistura reacional ao
longo do comprimento do reator.

2,00

1,95

—
w0
O
.

5880
&

Cueda de Pr

—
~
Gi

Figura 5.30 — Queda de Pressao no Reator (atm)

Com a simulagdo realizada observa-se que a melhor conversao é
obtida em um comprimento do reator igual a 1,0 ( m ), nas condigbes iniciais
citadas. Embora este seja um bom resultado, neste comprimento a temperatura
do meio reacional, obtida no final da simulacdo foi muito alta, ¢ que,
possivelmente, acarretaria problemas relacionados com a atividade do
catalisador. Diferentes condigdes operacionais podem ser tentadas, através de
extensivas simulacdes, observando-se basicamente as conversdes e maximas
temperaturas alcangadas, assim como a perda de presséo obtida. No entanto
esta atividade pode consumir muito tempo e mesmo assim um &timo pode ndo

ser obtido. Dentro deste contexto metodos de otimizagdo deterministicos pode
ser adequado.
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5.4.1 Algoritmo de Otimizacao

A simulagéo do comportamento do reator € efetuada mediante a solugdo
dos balangos de massa, energia e momento, € a otimizagdo incorpora as

funcdes objetivo, levando-se em consideracgéo as restrigdes do processo.

A fungdo objetive pode ser elaborada de véarias maneiras, porem a
desenvolvida neste frabalho correlaciona a taxa de converséo e o rendimento
através da seguinte expresséo:

fob = X*Fluxo Massico
fob =X

onde, X denota a converséo no reator e fob, fungéo objetivo a ser otimizada.

O critéric de convergéncia prevé a maximizacdo de fob (fungdo
objetivo) quando a maxima taxa de converséo for atingida, respeitando o

comprimento do reator e demais restricbes operacionais do processo.

5.4.1 Método “Complex”

Dentre os inimeros métodos de otimizacdo o “complex” tem sido
amplamente utilizado na busca de perfis os que fazem uso da determinagdo
dos minimos e maximos de uma funcéo objetiva. £ um método de otimizacgéo
de pesqguisa randdmica. Utiliza a técnica de pesquisa seqtiencial e foi proposto
por Box (Box,1963), obtendo bons resultados para fungbes néo lineares com
restricbes de igualdade e desigualdade {Stinghen, 1992).

A maximizacdo de fob é fruto da interface do simulador com o

otimizador. Esta ocorre através de sucessivas simulagbes utilizando variagbes
da taxa de etanol/ar e a temperatura de entrada do reator. A geragdo destes
pontos da-se em funcao das respostas do simulador, estabeiecendo-se, assim,

um enlace entre os dois algoritmos.
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De uma forma geral, os algoritmos de simulacdo e otimizagao
desenvolvidas neste trabalho seguem a rotina apresentada na Figura 5.31.

Condicao Inicial

* | simulador do Reator Parametros
Resposta Otimizada Otimizados
Ponto
Otimizado Resposta

-w— | Otimizador

Figura 5.31 — Integracédo do Algoritmo de Simulagéo e Otimizagao

O Problema de otimizagao consiste:
Maximizar f(x4, X2, ... Xp) , restrito a:

()i < Xi < (X)sup cOomi=1,2,... K
onde

X; s8o0 as variaveis controladas, neste caso, a razéo etanolfar e a
temperatura de alimentag¢do do reator,

{Xiins ~ limite inferior atribuido a cada variave! controlada;

(Xi)sup - limite superior atribuido a cada variavel controlada;

K nUmero de variaveis controladas
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O método “Complex” consiste de uma figura geométrica de K = K + 1
pontos gerados através do sequenciamento de busca da superficie de resposta
gerados pelo simulador do reator.

A geracéo da figura (“Complex”) da-se atraves de um ponto possivel
(condig¢&o inicial), e sucessivos pontos obtidos mediante a seguinte expresséo:

Xi3= (Xidins + 1iy((Xi)sup - (Xi)inf)
sendo,

K - o nuimero de pontos do “Complex”;
x;j - pontos do “Complex”
1 -~ numeros randomicos contidos no intervalo (0,1)

Os pontos selecionados devem satisfazer as restrigbes explicitas e

implicitas.

Havendo qualquer violagéo das restricbes o ponto é rebartido a uma
distancia § para o interior do fimite violado. Quando a restricdo implicita for
violada o ponto € movido para a posigcdo correspondente a metade da distancia

do cenirdide dos pontos remanescentes:

(Xf)old'i'(XO.j( medio))

i

(Xi,j)mecﬁo B "K“iﬁ[z;ﬂ(x:',j e x;*,j(oid))]

onde as coordenadas do centréide dos pontos remanescentes x;; s&o definidos

pela equacao acima.
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O problema de simulagdo e otimizagdo, neste caso, tem por objetivo
avaliar a infludncia da taxa de ar e oxigénio e temperatura da corrente de
alimentacdo na taxa de conversao e comprimento do reator.

O objetivo é mostrar a possibilidade de operar o reator em dimens&es
industriais de produgéo de acetaldeido com alto desempenho, garantindo-se a
seguranga operacional, respeitando-se as restricdes operacionais do reator. As
variaveis que podem ser manipuladas séo a relagdo molar arfetanol,
temperatura de alimentacdo e o fluxo de alimentacio. Estudos preliminares
mostram que o melhor desempenho do reator é alcangado quando altas taxas
de ar e etanol sao obtidas a temperaturas mais baixas possiveis, ou seja, na

temperatura minima para que ocorra a igni¢cdo da reacao.

5.5.4.2 — Anaélise e Discussio dos Resultados

As condigbes operacionais iniciais fornecidas para o reator séo:

1. Relagao de Ar/Etanol = 9
2. Temperatura de Alimentacdo: 180°C

3. Fluxo massico de alimentacéo: 4500 kg/h

Os resultados decorrentes dos melhores resultados a serem
utilizados como condig¢ao inicial para a otimizag&o do reator, atraves do
algoritmo apresentado anteriormente (Figura 5.31), s8o mostrados na
Figura 5.32.

Os resultados preliminares revelam a possibilidade de manter
altas conversbes quando a razdo ar e etanol s8o mantidas as mais altas

possiveis e 0 nivel de temperatura de alimentagdo na menor possivel,
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Figura 5.32 - Desempenho do reator mediante simulagao

A partir destas condi¢des iniciais, obtidas pelo algoritmo de simulag&o,
procede-se a otimizacdo do reator mediante algoritmo de “"Complex’ . O
resultado do desempenho da funcdo objetivo diante de diversas situacdes &
mostrado na Figura 5.33.

[ 14 [/ Razéo
12 Ar-etanol

10
8

Cg~"-HE~wWO QOO Zac™

06 T
Conversido de Etanol 0.8

1.0

Figura 5.33. Performance da Fungao Objetivo
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O estudo do desempenho da conversdo do etanol variando-se a razao
de alimentacdo ar/etanol, permite obter melhores conversbées quando as
mesmas s&c mantidas aos niveis mais altos, ou seja altas quantidades de ar
comparadas as quantidades de etanol. O efeito das varias condigcdes de
operacgéo geradas pelo algoritmo de otimizacgdo, e, testadas pelo algoritmo de
simulacéo, de forma que seja satisfeitos, tanto, os critérios da funcdo objetivo
como das restricbes fisicas do processo s&0 mostradas na Tabela 5.11. Os
resultados mostram a melhor condicdo de operacdo quando a minima
quantidade de catalisador @ a méxima conversao de etanol forem desejadas.
No caso as mais altas conversdes (em torno de 97 %) forma obtidas com &
temperatura de alimentacdo de 178 °C e uma relag8o molar de arfetanol em
torno de 28.

Tabela 5.11. Condigdes de Operacao do Reator obtidas mediante Interface da
Simulacio e Otimizagao

Conversao de Etanol  Relagdo Ar/Etanol  Tempera

alimentagéo (""'C-)‘

0.2687 8.5 169,0
0.2494 6.8 184,2
0.0998 7.4 195,3
0.2932 11.90 174,6
0.4143 5 200,0
0.7763 19.95 200,0
0.4551 14.9 175,0
0.3232 12.0 191,0
0.968 28.2 178
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E 542 - Conclustes

Mostrou-se nesta secéo a viabilidade do emprego de procedimentos de
otimizacio deterministica, acoplado com um simulador do comportamento do
reator, na busca de condicdes dtimas de operacio. O método de “Complex” foi
empregado com sucesso nesta tarefa, sendo de rapida solucao, garantindo as

restricdes de operabilidade.

De fato este procedimento deterministico, conforme proposto neste

trabalho, que integra um simulador 2 um algoritmo de otimizacde é uma
ferramenta importante para definir as condicdes operacionais que levem o

reator, e portanto o processo, a operar em altos niveis de desempenho.

A ofimizacdo evolucionaria, por sua vez € um dispositivo de
acompanhamento e constante busca a partir de um dado inicial que possa ser
considerado 6timo, atraves da andlise deterministica. Propde entdo neste
trabaltho um acoplamento destes dois procedimentos, uma vez que a
otimizacdo evolucionaria pode considerar, de forma adequada, mudancas nas
caracteristicas do processo (por exemplo, variacbes nas condiches
operacionais, desativacio do catalisador). Tais mudancas ndo séo faceis de

serem prontamente incorporadas e em procedimento deterministico.

Neste Capitulo a enfase foi dada para a definicdo de condicdes dtimas
para o reator, porém os procedimentos propostos podem ser prontamente

utilizados em outros eguipamentos e mesmo sobre a planta global.

No apéndice Il & apresentado o procedimento extendido para toda a

o . . N - %,
planta de producdo de acetaldeido, visando a emissdo minima de poluentes.

As condicbes utilizadas referem-se a uma planta de porte industrial.
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CAPITULO 6 CONCLUSOES E SUGESTOES PARA TRABALHOS
FUTUROS

6.1 - Conclusdes

Este trabalho apresenta uma proposta alternativa para o projeto e definigéo
de politicas operacionais de processos quimicos, tomando-se como caso
estudo base a obtencdo de acetaldeido por oxidagéo catalitica do etancl sobre
catalisador a base de ferro-molibdenio.

A proposta consiste no acoplamento das varias metodoiogias atualmente
existentes para a otimizagao de processos quimicos ou correlatos gue operam
de forma continua. A idéia é utilizar as informacdes destas metodologias, cada
gual contribuindo com determinados aspectos, em um estagio conceitual de

concepcao de projeto de processo.

Atualmente as plantas quimicas sdo projetadas e concebidas utilizando-se
procedimentos gue nao contemplam a necessidade de operagdo proxima de
pontos 6timos (que podem gerar instabilidades), a minimizagédo de energia e a
minima geracéo de poluentes (térmicos e massicos). Como tais caracteristicas
s80 desejadas, elas sdo consideradas a posteriori com relacdo ao projeto da
planta e portanto as solugdes dificiimente serdo otimas. Dentro deste contexto,
este trabalho procura trazer um procedimento de projetar novas plantas (ou
mesmo agir a nivel de “retrofit’) onde tais caracteristicas sejam naturalmenie
consideradas no desenvolvimento conceitual do processo

No presente trabalho apresenta-se uma abordagem global das diversas
estrategias de otimizacdo de processo. No capitulo 2, preparou-se de forma
objetiva as diversas maneiras de formulagdo e solucido dos problemas de
otimizacdo deterministica. Como resultado desta apresentou-se a simulacéo e
a ofimizagao do reator de produgio de acetaldeido, no capitulo 5, cujo objetivo
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principal era de avaliar a maxima conversdo. Os resultados mostraram-se
satisfatérios.

A suposi¢do de um processo alternativo para a producéo de acetaldeido é
mostrada no Capitulo 3. E apresentado um projeto de concepgéo para este novo
processo. Baseado em informacdes da cinética da reag&o do processo em escala
de laboratorio & proposto um processo para operar em escala industrial. Atraves
do uso de técnicas de simulacdo foi possivel conceber uma planta com as
condicbes operacionais que permitam a obtencdo de um produto desejado com
um minimo de unidades de separacao.

No Capitulo 4, mostrou-se o potencial da aplicacdo de técnicas de
ofimizacdo energética. Mediante avaliagdo das correntes e unidades de
transferéncia fez-se uma reestruturacéo da disposicdo das unidades de trocas de
calor assim como a inserco de novas, garantindo-se desta forma uma redugéo de
60 % nos custos, sendo para isto, necessario investimentos em novos trocadores,
gue por sua vez, terdo retorno de capital ndo superior a 8 meses, no processo de
“Winterizacdo” de olec de soja, da Ceval S.A., situada em Gaspar, SC. Neste
estudo contemplou-se a integrac@o do processo ja existente, respeitando-se
problemas de partida. Neste caso constatou-se uma reducéo de 44 % no gasto
com vapor e 68 % no gasto com agua de refrigeracdo. Diante dos resultados
animadores fora proposto a integracdo de toda unidade de Gaspar, que
atualmente & responsavel por grande parte do produto comercializavel na regido
Sul.

A otimizagdo empregando operacgdo evolutiva, mostrou ser uma técnica
promissora, tanto do ponto de vista da otimizacdo de processos ja exisientes,
assim como ferramenta para o desenvolvimento de novos processos. Alem de
permitir uma avaliagdo real de todos os parametros envolvidos no processo,
possibilitam otimizagbes gradativas, justificando desta forma sua implementagdo

em plantas ja em operacdo, desde que devidamente monitoradas. O emprego
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deste procedimento juntamente com modelos matematicos deterministicos, como
é proposto neste trabaiho abre-se perspectivad interessantes como mecanismos
de projeto e definigbes de politicas operacionais. A aplicacdo deste procedimento
para o reator de producéo de acetaldeido mostrou o potencial proposto.

Para completar as informacfes necessarias para o desenvolvimento de
processo a nivel de projeto conceitual foi ainda proposto um algoritmo que acopla
algoritmos de otimizagéo deterministica com o modelo matematico do sistema,
usando-se o algoritmo de “Complex’, juntamente com um modelo
pseudohomogéneo unidimensional para descrever o reator de acetaldeido foi
possivel mapear zonas de altas conversdes com relacdo as principais variaveis
operacionais. Tais informacdes devem ser usadas juntamente com os resultados

de outras técnicas para a definicdo de projeto e das condices operacionais que
levern a operagdes com alto desempenho. Estas técnicas foram aplicadas sobre ¢
reator de acetaldeido, porém a extenséo para outros equipamentos ou para toda a
planta é prontamente realizavel.

6.2 — Sugestdes para Trablhos Futuros

De acordo com os resultados obtidos e o conhecimento adquirido na
realizac&o deste trabalho, as seguintes sugestdes sao apresentadas:

1. Desenvolvimento de algoritmos que permitam a ampliagdo dos conceitos da
metodologia “Pinch”, para a analise massica e néo somente energética. Esta
seria uma ferramenta importante para a definicdo de reciclos em comparacao
com novas solucbes (busca de novos catalisadores @ ou reatores, novos
processos de separac8o) no estagio de projeto conceitual de um processo
novo.

2. Desenvolvimento de procedimentos que sistematizem ¢ emprego de teoria de
otimizac¢ao evolucionaria, partindo-se de restriches com relacéo a descarga de

poluentes. Potenciais industriais que se beneficiariam deste procedimento,
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alem das industrias quimicas e de alimentos, s@o 0s processos de tingimentos
de fibras téxteis e obtencdo de papel e celulose.

3. Implementa¢do de algoritmos mais complexos e comm mais recursos que o
“‘Complex’ na otimizagdo deterministica de processo. A utilizacdo do SQP
seria interessante pois possibilitaria a consideracéo de forma bastante natural
e adequada de certas restricbes que garantem segurancga, enquanto se
procure condigdes que permitam a operagao com altc desempenho.

4. Extensdo dos procedimentos propostos neste trabalho para aplicagdo de
simuladores dinamicos, que permitam a defini¢dc de estratégias de controle e

otimizacgao (por exemplo, Hysis, Speed Up).

Utilizagéo da Operacdo Evolutiva como finalidade de reducdo nos gasios em
estacfes de tratamentos de efluentes tem por finalidade a redugéo dos custos
com materiais necessarios ao tratamento, quando o processo e considerado
agregado, e sugerindo situagdes de tratamento distribuido, usando-se a filosofia
de reciclo e re-uso de aguas industriais, conforme sistematica apresentada no
capitulo 5. Qutra caracteristica da utilizagao do EVOP, permite o rastreamento das
variaveis importantes nos processo, por exemplo, o caso estudo de melhorias nos
rendimentos de maquinas de tingimento, cujas caracteristicas de relacdo de
banho, temperatura de operacdo, curvas de tingimento e necessidades de aguas
de lavagem, em grande parte das empresas sao sistematicas pré-concebidas pelo
fabricante, em condigcbes adversas, e que podem vir a ser alteradas quando feitos
estudos de maximizacao de tempos de tingimento, garantindo-se padrbes de
qualidade impostos pelo mercado internacional. Dentro deste ponto de vista tem-
se um projeto de parceria visando estas melhorias. Além destas aplicacbes
encontrameos nas industrias  metais mecanicas deficiéncias quantc a
operacionalizacdo do ciclo produtivo, tais como, curvas de resfriamento de
fundidos, fluidos utilizados, tempos de tempera entre ouiros dificeis de serem
equacionados mediante estratégias de otimizacdo deterministica, devido as
caracteristica intrinsicas dos mesmos.
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Ainda, existe um vasto campo da aplicacdo da otimizacéo energéfica e

massica nas industrias de papel e celulose cujos possibilidades apontam para
uma metlhora significante.

Fazer uso de simuiadores dinamicos, que permitem caracterizar de maneira
mais precisa e acoplamento de unidades otimizantes.
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ANEXO 1

CONDICOES EﬁESPECIFICAC()ES UTILIZADAS PARA
CONCEPCAO DA PLANTA DE ACETALDEIDO
MEDIANTE UTILIZACAO DO SIMULADOR HYSIM



Hyprotech’s Process Simulator HYSIM ~ Licensed to UNIVERSIDADE

Date  98/04/18
Time 21:57:24

Strean
Description

Vapour frac.
Temperature ¢
Pressure  kPa
Kolar Flow kquole/h
Mass Flow  kg/h
LigVol Flow n3/h
Enthalpy kit
Density kg/m3
Hole Wt.

Spec. Heat keal/kg-C
Therr Cond ¥W/m-K
Viscosity ¢P

i Factor

Sur Tension dyne/cm
5td Density kg/m3

hcethldehydencle frac.

Ethanel nole frac.
H20 nele frac.
Oxygen role frac.
Nitrogen  mole frac.

Version
Prop Pkg UNIQUAC-Virial/PoY

€2.54

01

0.4G00
25.0000%
202.6500%
151.9268
6493, 6006+
8.1440
-1351.9080
808.5454
12.7416
0.7992
0.1516
0.9817
0.0043
28,0301
§19.9292
0.0000%
0.8814%
0.1186%
0.0000%
0.0000%

Case Name ORIGINAL.SIH

21-Teste 02
6.0000 G.0000
57.0471 28,0000
202.6500% 202.6500
15.3948 167.3216
658.0000%  7151.6001
0.8252 §.9692
-117.0128  -1468.9207
770.6195 805.0791
42,7418 42,7416
0.8314 ©.8019
¢.1817 0.1908
0.5794 0.9298
0.0041 0.0043
24,9336 21.7503
819.9291 819.6292
0. 0000+ $.0000
0.8814% 0.8814
0.11386% 0.1186
0, 00004 3.0000
0.0000% 0.0000

05~1

0.0000%
78.0000%
202.6500%
41.8304%
1787.9000
2.2423
~281.1954
744,5373
42.7416
0.8572
0.1745
0.4308
0.0040
22,7810
81%.9292
0.0000#
0.8614+%
0.1186%
0.0000%
0.6000%



Hyprotech’s Process Simulator HYSIM - Licensed to UNIVERSIDADE
Case Nane ORIGINAL.SIM
Tine 21:57:35  Prop Pkg UNIQUAC-Virial,/PO¥

Date 98/04/18  Version

Strean

Description

Vapour frac.
Temperature €
Pressure  kPa
Holar Flow kqmole/h
Kass Flow  kg/h
Ligvol Flow m3/h
Enthalpy kW
Density kg/m3
Hole Wt.

Spec, Heat keal/kg-C
Thern Cond W/u-K
Viscosity cP

I Factor

Sur Tension dyne/cn
Std Density kg/m3

Acetildehydemole frac.
Ethanol mole frac.
H20 mole frac.
Oxygen mole frac.
Nitrogen  mole frac.

C2.54

03

0.0000
38,2595
202.6500
209.1520
8939.5000
11,2115
~1750.1161
793.1021
42.7416
0.8116
0.1877
0.7788
0.0042
26,7778
§15.9292
0.0000
0.8814
0.1186
0.0000
6.0000

04

£.0000
78.0000
202.6500
209.1520
$939.5000
11.2115
-1405.9784
744.5394
42.7416
0.8572
0.1745
0.4308
0.0040
22,7810
819.9292
0.0000
0.8814
0.1186
0.0000
0.0000

FIC1

$.0000
90.0000%
101.3250+%
409.1214
7370.3628
7.3852
-3378.7958
466.2577
15.0151
1.0027
0.6759
0.3113
0.0006
60,4865
1014.8360
0.0000%
0.0000%
1.0000%
0.0000%
0.,0000%

SICL

$.0000
50.0000%
101.3250
409.1214
7376.3628
7.3852
-3722.9335
588.2734
18.0181
1.0018
0.6432
0.5442
0.006G7
67.7355
1014.8360
0.0000
0.00600
1.0000
0.00G0
0.0000



Hyprotech’s Process Simulator HYSIM - Licensed to UNIVERSIDADE

Date  98/04/18  Versiom

€2.54

Case Name ORIGINAL.SIM

Time 21:57:35  Prop Pkg UNIQUAC-Virial/poy

Strean

Description

Vapour frac.
Temperature C
Pressure  kPa
Molar Flow kguole/h
Hass Flow  Kkg/h
Ligvol Flow u3/h
Enthalpy kW
Density kg/m3
Hole Wt.
Spec. Heat kcal/kg-C
Thern Cond W/u-K
Viscosity «¢P

1 Tactor
Sur Tension dyne/ca
Std Demsity kg/m3

Acethldehydemole frac.
Ethanel nole frac,
H20 nele frac,
0xygen mole frac.
Hitregen  mele frac.

05

0.0000
78.0000%
202.6500
41.8304
1787.9000%
2.2423
-281.1957
T44.5394
42.7416
0.8572
0.1745
0.4308
0.0040
22,7810
819.9292
0.0600+
0.8814%
0.1186%
0.0000%
0.00G0+

66

0.0400
78.0000
202.6500
167.3216
7151.6001
8.5692
~1124.7827
744.5394
42.7416
0.8572
0.1745
0.4308
0.0040
22.7810
§19.9292
4.6000
0.8814
0.1186
0.0000
0.0000

&7

1.0G60
30.0600*
202.6500%
46.8750
1500.0006%
1.3185
114.4607
2.5765
32.0000
0.2198
#.0268
0.0213
0.9%86

$.0000%
0.0000%
#.0000%
1.,00600%
G.0000*

08

1.6000
25.0000%
202,6500%
10.3984
300.0060%
0.3468
24,9887
2.3607
23.8506
0.2419
$.0259
0.0188
0.49991

0.0000%
{.0000%
0.0000*
0.2101*
0.7899%



Hyprotech’s Process Simulator HYSIM - Licensed to UNIVERSIDADE

Date  98/04/18  Version  €2.54

Case Name ORIGIMAL.SIH

Time 21:57:35  Prop Pkg UNIQUAC-Virial/POY

Strean 09
Description

Vapour frac. 0.3142
Temperature C 54,7953
Pressure  kPa 202.6500
Holar Flow kgmole/h 224.5950
Mass Flow kg/h £951.,59%6
Ligvol Flow m3/h 10,6345
Enthalpy kW -385.3332
Density  kg/m3 9.3822
Hole Wt. 39.8566
Spec. Heat kealfkg-C 0.6783

Therw Cond W/m-K -
Viscosity P ———
I Factor ---
Sur Tension dyne/cn ---
5td Density kg/m3 ---

hcetAldehydenole frac. 0.9000
Efhanol nole frac. 0.6566
H20 nole frac. 0.0884
Oxygen mole frac. 0.2184

Nitrogen  mole frac. 0.0366

10

1.0000
141.0000%
202.6500
224.5950

8951.5856
10,6343
1086.0407
2.3743
39.8566

0.3956

0.0257

0.0118

0.9879

12-1

1.0600
220,0000%
182.3850%
273.6544%

8951.1621
10.8591
1550.1889
1.4661
32,7097

0.4433

0.0323

0.0129

0.9924

. 3585+
0.1803#%
6.4311%
0.0000#%
G.0300%

i4

$.4943
79.7909
182.3850
273.6544
8951.1621
10.8581
~b21.1851
4.1878
32,7097
0.5708



Hyprotech’s Process Simulator EYSIM - Licensed to UNIVERSIDADE

Date 98/04/18  Version

C2.54

Case Name ORIGINAL.SIH

Time 21:57:35  Prop Pkg UNIQUAC-Virial/POY

Strean
Description
Vapour frac.
Temperature €
Pressure  kPa
Holar Fiow kgmole/h
Mass Fiow  kg/h
LigVol Flow m3/h
Enthalpy kW
Density kg/m3
Hole Wt.
Spec. Heat kcal/kg-C
Thera Cond W/a-K
Viscosity cP

% Factor
Sur Tension dyne/cn
Std Density kg/w3

Acetildehydemole frac.
Ethanol mole frac.
H20 noie frac.
Oxygen nole frac.
Nitrogen  mole frac,

12

1.0000
22(.0000%
182.3850
273.6544

§951.5215
10,8597
1550.2153
1.4662
32.7110

0.4433

0.0323

0.0129

6.9924

0.3586
0.1803
0.4311
0.0000
0.03G0

11

1.0000
182.8748
202.,6500
224.5950

8951.5996
10.6345
1263.5670
2.1498
39.8566

0.4192

0.0293

0.0134

0.9909

ETC2

1.0000%

185.0000%
1123.1848
16.6192
299.3958

¢.3000%
68.6802
5.5747
18,0151
0.4869
0.0317
0.0151
0.49529

0.0000%
0.0000*
1.0000%
0.0000%
0.0GG0*

STC2

0.0000
170.0000%
1123.1848
16,6192
299,3958
.3000
~108.8461
884.8724
18,0151
1.0468
0.6810
0.1585
0.0062
14,4468
1014.8360
0.0000
0.06G0
1.00660
0.0000
0.0000



Hyprotech’s Process Simulator EYSIM - Licensed to UNIVERSIDADE

Date 98/04/18  Version

C2.54

Case Name ORIGINAL.SIM

Time 21:57:36  Prop Pkg UNIQUAC-Virial/Poy

Stream

Description

Vapour frac.
Temperature C
Pressure  kPa
Molar Flow kquole/h
Hass Flow kg/h
LiqVel Flow m3/h
Enthalpy kW
Density kg/m3
Hole Wt.

Spec, Heat kcal/kg-C
Therw Cond W/m-K
Viscosity <P

I Factor

Sur Tension dyne/cm
Std Density kg/m3

Acetdldehydenole frac.
Ethane] nole frac.
120 mole frac.
Qxygen mole frac,
Hitrogen  mole frac.

ENEREAT ETC4 STC4
2.0000% 4.0000 (.0000
0.,0000% =5.0000* -4.0599
0.0000%  101,3250%  101.3250
0.0060* 83263.4844  83263.4844
0.0006% 1.50000E+06% 1.500008+06
0.0000%  1503.0271  1503.0271

4457, 4765 -853844,0258 -852204.6861
0.0000  1029.5243  1028.841%
0.4000 18.0151 18.0151

- 1.0005 1.0005
e 3.5627 0.5644
- 1.0686 1.0558
- 0.0008 0.0008
e 77.2520 77,0911
- 1014.8360  1014.8360
0.46000% 0.0000% 0.0000
0.0000% .0000% .0000
0.0000* 1.0006% 1.0000
0.0000% 0.0000% 4.0000
0.0600% 0.0000# 0.0000

15

0.0334
0.0100%
182.3850
273.6544
£951.1621
10,8561
~2160.5537
72,3440
32.70%7
0.6914



Hyprotech’s Process Simulator HYSIM - Licensed to UNIVERSIDADE

Date 98/04/18  Version

€2.54

Case Name ORIGINAL.SIHN

Time 21:57:36  Prop Pkg UNIQUAC-Virial/poY

Strean

Description
Vapour frac.
Temperature C
Pressure  kPa
Holar Flow kgmole/h
Hass Fiow kg/h
LigVel Flow m3/h
Enthalpy kW
Density kg/m3
Mole Wt.
Spec. Heat keal/kg-C
Therm Cond W/z-K
Viscosity «¢P

I Factor
Sur Tension dyne/cu
Std Density kq/m3

AcetAldehydemole frac,
Ethanol nole frac,
H20 nole frac.
Oxygen nole frac.
Nitrogen  mole frac.

23

1.0000
0.0100
182.3850
9.1490
270.8819
0.3377
20,2061
2.3854
29.6080
0.2535
0.0226
0.0157
0.9968

0.1002
0.0008
0.0027
0.0000
0.8962

16

0.0000
0.04100
182.3850
264.,5055
8680.2803
10,5214
~2180.7600
853.3482
32.8:70
{,7051
0.3129
0.7528
6.0031
48.8335
837.9092
0.3675
0.1865
0.4460
0.0000
0.0001

ETCS

0.0004%
95,0000+
84.5394

570.2336
10272.8154
10.2935
~4649.5804
952.0981
18.0151

1.0029

0.6785

0.2944

0.0005
59.5498

1014.8360
0.0000+

0., 0000%

1.0000%

0.0000*

0.00600%

SIC5

0,0000
£§0.0000%
84.5394

570.2336
10272.8154
10,2935
~4829.0359
964.4478
18.01561

1.0025

0.6098

0.3510

0.0005
62,3375

1014.8360

0.0660

0.0000

1.0000

0.00G0

0.4000



Hyprotech’s Process Simulator HYSIM - Licensed to UNIVERSIDADE
Date 98/04/1&  Version €2.54
Time 21:57:36  Prop Pkg UNIQUAC-Virial/poY

Strean

Description

Vapour frac.
Temperature C
Pressure  kPa
Holar Flow kgmole/h
Mass Flow kg/h
LigVol Fiow m3/h
Enthalpy kW
Density kg/m3
Hole Wt.
Spec. Heat keal/kg-C
Thern Cond W/e-K
Viscosity cP

L Factor
Sur Tension dyne/cn
Std Density kg/m3

AecetAldehydenole frac.
Ethanol nole frac.
H20 moie frac,
Oxygen nole frac.
Nitrogen  mole frac.

ALIN-COLUNAL

0.4000

25.0000%

182.3850
264,5055
8680.2803
10.5214
-2001.3044
827.4679
32.8170
0.7234
0.3149
0.5066
0.0025
45,0297
§37.9692
0.3675
0.1865
0.4460
0.0000
0.0001

Case Name ORIGINAL.SIH

TOPO1 COHDENSADOR1

1.0000
3.2338
50.6625
62.5593
2755.7683
3.5467
145.0764
0.9638
44.0505
0.2738
0.0118
0.0064
0.9872

-

0.9998
0.0000
{.6000
0.0000
0.0002

2,0000#%
.0000%
0.0000%
(. 0000*
0.0000%
0.GO00*
829.6%49
0.0660
¢.0000

{.0000#
0.0000%
0.0000%
0.0000%
$.0000%

REBOILERL

2.0000%
0. 0000%
0.0000%
0.0000%
0.0600+
0.0000%
1463.5246
.0000
0.0000

0.0000%
0.0000%
0.0000%
0.0000%
0.0000%



Hyprotech’s Process Simulator HYSIM - Licensed to UNIVERSIDADE
Case Nawe ORIGIHAL.SIM
Time 21:57:36  Prop Pkg CNIQUAC-Virial/POY

Date 98/04/18  Version

Streanm
Description
Vapour frac.
Temperature C
Pressure  kPa
Holar Tlow kgmole/h
Mass Tlow kg/h
LigVol Flow m3/h
Enthalpy kil
Density kg/m3
Hole Wt,
Spec. Heat kcal/kg-C
Thern Cond W/m-K
Viscosity cP

I Facter
Sur Tension dyne/cn
5td Density kg/m3

AcetAldehydenole frac.
Ethanel nole frac.
H20 mole frac.
Oxygen noie frac.
Nitrogen  mole frac,

C2.54

BASEL

0.00066
62,8767
101.3250
201.9461
5924.5112
6.9748
-1510.4230
§14.3942
29.3371
0.8294
0.3816
.3980
0.0013
45.8604
862.5595
0.1716
0.2443
0.5841
0.0060
0.,0000

TOPO2

1.Go00
20,3127
101.3250
1.1353
5¢.0141
0.0644
2.85926
1.8706
44.0540
0.2928
0.0131
0.0069
0.9780

21-RECICLO

0.4000
43,0038%
101.3250%
50.0037*
1796.1936
2.2158
~334.0489
785.1779
35.9212
¢.7124

0.4272#
0.2418%
0.3311%
0.G000*
0.0000%

BASE2

9.0002
73.6816
141.8550
200.8108
5874.4971
6.9104
~1444.4934
712.0432
29.2539
0.8407



Hyprotech’s Process Simulator HYSIM - Licensed to UNIVERSIDADE
Date 98/04/18  Version C2.54 Case Name ORIGINAL,SIN
Time 21:57:37  Prop Pkg UNIQUAC-Virial/POY

Strean CONDENSADORZ  REFERVEDORZ
Description
Vapour frac. 2.0000% 2.0060%
Terperature C 0.0000% 0.0000%
Pressure  kPa 0.0000% 0.0000%
Holar Flow kgmole/h 0.0000% 0.0000%
Mass Fiew  kg/h 0.0000% 0.0000%
LigVoel Flow m3/h 0.6000% 0.0000*%
Enthalpy kW 16.1788 84,6831
Density kg/m3 0.0000 0.0000
Hole Wi. 0.0000 0.0000

Spec. Heat keal/kg-C == e
Therm Cond W/m-K o -—
Viscosity P - -
I Factor - -
Sur Tension dyne/cm - -
5td Density kg/m3 -=- -

Acetildehydenole frac. 0.0600% {.0000%
Ethanol mole frac. 0.0000% 0.0000%
H20 nole frac. 0.0000% 0. 0000%
Oxygen mole frac. 1. 0000% 0.0000*

Nitrogen  mole frac. {.0000% 0.0000%



ANEXO 1T

PROJETO ALTERNATIVO PARA PRODUCAO DO
ACETALDEIDCO



Hyprotech’s Process Simulator HYSIM - Licensed to UNIVERSIDADE
Case Name ZERCL.SIM

Date  98/05/29
Time 19:9:22

Stream
Description
Vapour frac.
Temperature C
Pressure kPa
Molar Flow kgmole/h
Mass Flow kg/h
LigVel Flow m3/h
Enthalpy kW
Density kg/m3
Mole Wt.
Spec. Heat kJ/kg-C
Therm Cond W/m-K
Viscosity cP

Z Factor
Sur Tension dyne/cm
Std Density kg/m3
Ethanol mole frac.
H20 mole frac.
Acetaldehydemole frac.
Ooxygen mole frac.

Version

C2.54

1

0.0000
24.0000%
101.3250%
6500.0000%*
275748.0625
342.5548
—~58157.6229
809.5293
42.4228
3.3446
0.1954
1.0010
0.0021
28.6922
817.6513
0.8700%*
0.1300%*
0.0000%
0.0000*

Prop Pkg UNIQUAC-Ideal

2

1.0000
25.0000%
303.9750%
10665.7510
341304.0313
200.0000%
25655.8486
3.9240
32.0000
G.9154
0.0265
0,.0210
1.0000

0.0000%
0.0000%
0.0000%
1.0000%

3

0.6424
11.1566
101.3250
17165.7500
617052.1250
642.5548
~32501.7744
2.3955
35.9467
1.9319

0.3294
0.0492
0.0000
0.6213



Hyprotech’s Process Simulator HYSIM - Licensed to UNIVERSIDADE
Case Name ZERO1.SIM

Date 98/05/29

Time 19:10:19
Stream

Description

Vapour frac.

Temperature C
Pressure kPa

Molar Flow kgmole/h

Mass Flow kg/h

LigVol Flow m3/h
Enthalpy kw

Density kg/m3

Mole Wt.

Spec. Heat kJ/kg-C

Therm Cond W/m-K

Viscosity CP

Z Factor

Sur Tension dyne/cm
Std Density kg/m3
Ethanol mole frac.

Hz20 mole frac.

Acetaldehydemole frac.

oxygen mole frac.

Version
Prop Pkg UNIQUAC-Ideal

C2.54

4

1.00600

175.0000%

101.32590
17165.7500
617052.1250
642.5548
78533.0701
0.9775
35.9467
1.3841
0.0327
0.0204
1.0000

0.32984
0.0492
0.0000
0.6213

5

1.0000
245.0000%
161.3250

19991.8359
617047 .5000
658.4209
101924 .93%91
0.7259
30.8650

1.48%0

0.0380

0.0195

1.0000

0.0001
0.3250
0.2827
0.3921

)

0.7602
50.0000%*
101.3250
19991.8359
617047 .5000
658.4209
-564.8600
1.5308
30.8650
1.5774

0.0001
0.3250
0.2827
0.39221



Hyprotech’s Process Simulator HYSIM - Licensed to UNIVERSIDADE
Case Name ZERO1.SIM

Date  98/05/29
Time 19:10:56

Stream

Description
Vapour frac.

Temperature C

Pressure

Molar ¥Flow
Mass Flow
LigVol Flow

Enthalpy
Density
Mole Wt.

Spec. Heat
Therm Cond
Viscosity

Z Factor

Sur Tension
Std Density

Ethanol
H20

AcetAldehydemocle

oxygen

kPa
kgnole/h
kg/h
m3/h

kw

kg/m3

kJ/kg-C
W/m=-K
cP

dyne/cm
Kg/m3

mole frac.
mole frac.
frac.
mole frac.

Version
Prop Pkg UNIQUAC-Ideal

C2.54

heater

2.0000%
C.0000%
0.0000%
0.0000%*
0.6000%*
0.0000%

111034.8400

0.0000
0.0000

0.0000%*
0.0000%*
C.0000%*
0.0000%

e=re

2.0000%
0.0000*
0.0000*
0.0000%
0.0000%*
0.0000%

2498%85.0767

0.0000
0.0000

0.0000%*
0.0000%
0.0000%
0.0000*

g=-cool

2,0000%
0.0000%*
0.0000*
0.0000%*
06.0000*
0.0000%

102489.8024

0.0000
0.0000



Hyprotech’s Process Simulator HYSIM - Licensed to UNIVERSIDADE
Case Name ZERO1.SIM

Date 98/05/29

Time 19:11:05
Stream

Description

Vapour frac.

Temperature C

Pressure kPa

Molar Flow kgmole/h

Mass Flow kg/h

LigVol Flow m3/h
Enthalpy kW

Density kg/m3

Mole Wt.

Spec. Heat kJ/kg—-C

Therm Cond W/m-X

Viscosity cP

Z Factor

Sur Tension dyne/cm

Std Density kg/m3

Ethancol mole frac.

H20 mole frac.

AcetAldehydemole frac.

Oxygen mole frac.

Version

C2.54

base

0.0000
35.4548
111.4575
9693.0918
271062.1875
315,4969
-75616,9975
862.7312
27.1250
3.1241
0.4141
0.3982
0.0014
53.4341
882.7701
0.0003
0.6502
0.3496
0.0000

Prop Pkg UNIQUAC~-Ideal

cond

2.0000%
0.0000%
0.0000%
G.0000%
0.0000%
0.0000%
81395.5594
¢.0000
0.0000

W NEY RS

0.0000%*
0.0000%
0.0000%*
0.0000%*

reb

2.0000%
0.0000%
0.0000%
0.0000%*
G.0000*
0.0000%
27188.6479
0.0000
¢.0000

i e bt

0.0000%
0.0000%
0.0000%
0.0000%



