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RESUMO GERAL

O Petréleo obtido nas bacias brasileiras € do tipo pesado e ultra pesado,
apresentando alta viscosidade, que dificulta sua exploracédo (retirada do petréleo dos
campos submarinos) e também as operacoes de refino para obtencao de combustiveis
e outros derivados. Os processos de refino atualmente em atividade nas refinarias nao
permitem a operacdo de bleos pesados e ultra pesados, de forma que estes sao
misturados a Oleos leves para seu processamento. Este procedimento leva a
dependéncia do Brasil em importacdo de petréleo, assim como a nao completa
valoracao do 6leo encontrado no pais. Dentro deste contexto, a utilizacdo da Destilacao
Molecular se apresenta como alternativa a operacao inicial de éleos pesados e ultra
pesados. Experimentos realizados nos Laboratérios de Desenvolvimento de Processos
de Separacdo (LDPS) e de Otimizacdo, Projeto e Controle Avancado (LOPCA)
mostraram a viabilidade de seu emprego. Porém, é necessaria uma ampla investigacao
para desenvolvimento de politicas operacionais que levem a operacao de destiladores
moleculares com alto desempenho para refino de petréleo. Para tanto, € necessario o
desenvolvimento de simulacbes que permitam um extensivo estudo cobrindo as
possiveis faixas operacionais, que sao funcdes das caracteristicas do petréleo. Propde-
se assim, neste trabalho, o desenvolvimento de simulagcdes para a destilacdo molecular
do tipo filme descendente fazendo-se uso do simulador comercial Aspen Plus®, que
possui facilidades de pacotes termodindmicos para a realizagdo da tarefa. Dados

experimentais ja disponiveis foram usados para a andlise e avaliagdo das simulagdes.

Palavras-chave: Destilacdo Molecular, Petroleos Pesados, Processos Quimicos,
Simulacao por Computador.
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ABSTRACT

The petroleum gotten in the Brazilian basins is of the types heavy and ultra-heavy,
presenting high viscosities that make difficult its exploration (remove of the oil from
submarine fields) and also the operations of refining for fuel attainment and other
derivatives. The processes of refining, currently in activity, in the refineries, do not allow
the heavy and ultra-heavy oil operation, so that these are mixed with light oils for its
processing. This procedure leads to the dependence of Brazil in importation of oil, as
well as not complete valuation of the oil found in the country. Inside this context, the use
of molecular distillation is presented as an alternative to initial operation of heavy and
ultra-heavy oil. Experiments carried through in the Laboratories of Development of
Processes of Separation (LDPS) and Optimization, Project and Advanced Control
(LOPCA) had shown the viability of this operation. However, is necessary an ample
inquiry for development of operational politics that take the operation of molecular
distillers with high performance for oil refining. For this purpose, the development of
simulations that allow an extensive study covering the possible operational bands, that
are functions of the characteristics of the oil, is necessary. It is considered thus, in this
work, the development of a descendant filmed distiller simulations using the commercial
simulator Aspen Plus®, that possess easiness of thermodynamic packages for the
accomplishment of the task. Available experimental data were used for the analysis and

evaluation of the simulations.

Keywords: Molecular Distillation, Heavy Petroleum, Chemical Processes,
Computer Simulation.
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CAPITULO 1 - INTRODUCAO




Os combustiveis sdo os derivados de petréleo de maior demanda em todo o
mundo, e para que seja possivel abastecer o mercado consumidor, considerando a
quantidade e qualidade dos produtos, sdo necessarios processos de refino que
permitam obter os derivados comercialmente otimizados. Sendo assim, é cada vez mais
evidenciada a necessidade de processos capazes de produzir os produtos de petréleo
necessarios no mercado com o menor custo.

Este perfil de refino tem se alterado ao longo dos ultimos anos, em funcéao da
politica mundial de combustiveis, com reflexos no aumento dos investimentos feitos
nestas areas. Portanto, é estratégico o desenvolvimento de pesquisas que buscam uma
melhora no rendimento e na qualidade do 6leo, para garantir a competitividade e
estimular o setor.

A evolugao da qualidade dos derivados, simultaneamente a disponibilidade cada
vez maior de petréleos pesados e ultra pesados, e com maior teor de contaminantes,
acarreta a necessidade de uma caracterizacdo mais detalhada do petréleo nacional
bruto para o projeto de novos processos de refino, assim como seu desenvolvimento.
Esta caracterizacdo mais detalhada permite estabelecer estratégias e condigcdes de
processamento, visando um aproveitamento maximo das fracées pesadas do petrdleo.
Ainda, a reducdo do consumo geral de energia e a minimizacdo da quantidade de
residuos ou produtos de baixo valor agregado diminuirdo a possibilidade de
contaminacao no meio ambiente.

No cenario brasileiro, a otimizacado das unidades de refino é de grande importancia
devido as caracteristicas do petrdleo nacional, cuja fracao de residuos é cerca de 30%
do éleo cru. Adicionalmente, para o processamento de 6leos pesados sem a mistura
com Oleos leves, é necessario o desenvolvimento de processos de refinos alternativos
para o aproveitamento completo desta matéria prima.

Isto tudo é devido, particularmente, ao tipo especifico do petréleo nacional,
necessitando, portanto, de desenvolvimento de equipamentos especificos, permitindo,
desta forma, uma ampliacéo da caracterizacao do petréleo, ampliagdo devido também a
um avanco da metodologia de andlises quimicas de fracbes pesadas, de forma a
possibilitar melhor conhecimento molecular dos principais grupos de moléculas, e até




contaminantes de catalisadores, como certos metais, presentes nas fracées obtidas por
Destilacao Molecular (DM).

Contudo, uma vez caracterizado o petroleo, € possivel estabelecer condicoes
operacionais em condi¢cdes de uso industrial para que a DM seja um processo viavel e
competitivo para operacdes de refino de petréleo pesado. Estudos preliminares
realizados nos Laboratérios de Desenvolvimento de Processos de Separacao (LDPS) e
de Otimizagao, Projeto e Controle Avancado (LOPCA), pioneiros na area de DM no
Brasil, mostraram a viabilidade de seu emprego. Porém é necessaria uma ampla
investigacao para desenvolvimento de politicas operacionais que levem a operacao de
destiladores moleculares com alto desempenho para refino de petréleo.

Assim, nesta dissertacdo apresentam-se simulacoes realizadas para representar o
processo de destilacdo molecular do tipo filme descendente, aplicado para destilar
fracOes pesadas de petrdleo. As simulagbes foram desenvolvidas utilizando o simulador
comercial Aspen Plus® V7.0. Dados ja disponiveis, obtidos em uma unidade
laboratorial, foram utilizados para a realizagao das simulacdes.

No entanto, como € um processo que ainda ndao é empregado em grande escala
industrial, o software ainda nao disponibiliza a ferramenta especifica que represente a
DM. Por isto, foi necessario avaliar e escolher, entre as operacdes unitarias disponiveis
no simulador, aquela que melhor reproduz os parametros da DM de filme descendente.
Para isto, foram realizados extensivos estudos para verificacdo do impacto das
variaveis operacionais no desempenho do processo.

Dentre as ferramentas estudadas no simulador, duas delas se destacaram por
apresentarem os melhores resultados e por isto sdo apresentadas nesse trabalho: o
sistema Flash e a coluna de destilacdo RadFrac.

Esta dissertagdao encontra-se organizada em ordem cronoldgica, ou seja, a medida
que as simulagdes foram feitas, os capitulos foram redigidos.

Para conhecer quais os processos de refino existentes, o tipo de petréleo a ser
processado, os principios de funcionamento da DM e as maneiras de se trabalhar no
software de simulacdo, foi realizada ampla revisao da literatura, como é mostrada no

Capitulo 2.




As primeiras simulagbes foram realizadas utilizando-se o sistema Dibutilftalato —
Dibutilsebacato, mistura considerada padrao para o processo de DM. Assim, no capitulo
3 sao apresentadas simulacoes realizadas em um sistema com flashes em série, e
simulacdes que avaliam o comportamento de apenas um flash.

No capitulo 4, além de verificar o desempenho sistema Flash para a mistura
binaria, € apresentado também o comportamento da unidade Flash aplicada ao
processamento de petroleo pesado. Através de experiéncia prévia, sabe-se que na DM,
pequenas variacbes nas condicdes operacionais do processo acarretam grandes
alteracées na eficiéncia de separacdo. No entanto, enquanto na DM o sistema é
conduzido variando-se a temperatura do evaporador e a vazao de alimentacdo, nas
simulacdes, variou-se a temperatura do Flash e fixou-se a vazdo de alimentacao, de
acordo com dado experimental. Foi possivel verificar o comportamento do processo
através de analises de sensibilidade.

Para se ter maior precisdo nos resultados, no capitulo 5 é apresentada uma
detalhada investigacdo dos métodos das propriedades através de simulacdes feitas
para a mistura binaria padrao, tanto em sistema Flash como em coluna RadFrac. Dessa
forma, foi possivel escolher qual o método mais adequado para cada tipo de substancia
processada e também qual se encaixa dentro das condicdes de operacdo dos
processos. Neste capitulo também é possivel entender quais os métodos mais
adequados para cada tipo de processo, em especial, para o processamento de
petréleo.

Conhecido o melhor método das propriedades para o refino do petréleo, foram
realizadas simulacbes através do sistema Flash e da coluna RadFrac. A coluna foi
trabalhada tanto no modo Rate-Based (nao-equilibrio) quanto no modo de equilibrio. O
comportamento de cada caso é apresentado no capitulo 6. Também é apresentada
construgcao da curva TBP (True Boiling Point) através da correlacado FRAMOL, e como

os dados dessa curva sao inseridos no simulador.

No capitulo 7, foi realizado o estudo com o intuito de investigar a influéncia das
variaveis de operacao da coluna RadFrac no desempenho do processo. Assim, através
de planejamento experimental, verificou-se a significAncia da temperatura de




alimentacdo, da taxa de destilacdo, e da interacdo entre estes dois parametros, nas
caracteristicas da corrente de destilado (°API e Massa Molar) e nas condi¢gdes internas
da coluna (temperatura).

1.1. OBJETIVOS GERAIS

Com base no que foi comentado na introducao, os objetivos deste trabalho podem

ser enumerados da seguinte forma:

1. Desenvolvimento de simulacbes para o Destilador Molecular de Filme
Descendente para o processamento de petréleo pesado;

2. Estabelecimento e montagem do processo de Destilacdo Molecular no
simulador comercial Aspen Plus®;

3. Estabelecer condigdes operacionais, segundo o conceito de ndo-equilibrio;

4. Levar em conta mecanismos de transferéncia de calor e massa;

5. Estudo do impacto das variaveis no comportamento do processo, visando uma
operacao de alto desempenho;

6. Avaliar os produtos das correntes de destilado e residuo;

7. Estabelecer condi¢cdes operacionais € econémicas para estabelecer possiveis
restricoes;

8. Investigar o efeito cruzado das variaveis fazendo-se uso de técnicas de

planejamento de experimentos.







CAPITULO 2 - REVISAO BIBLIOGRAFICA GERAL




2.1. PETROLEO

De acordo com informacbes extraidas do Centro de Estudos de Petréleo —
CEPETRO, o petréleo é uma substancia oleosa, inflamavel, menos densa que a agua,
com cheiro caracteristico e de cor variando entre o0 negro e o castanho escuro. Embora
tenha sido alvo de muitas discussées no passado, hoje se sabe que a sua origem é
organica, sendo uma combinacao de moléculas de carbono e hidrogénio.

Segundo a American Society for Testing and Materials (ASTM), o petréleo é
definido como: “Uma mistura de ocorréncia natural, consistindo predominantemente de
hidrocarbonetos e derivados organicos sulforados, nitrogenados e oxigenados, a qual é
ou pode ser extraida em estado liquido. O petréleo bruto esta comumente
acompanhado por quantidades variaveis de substancias estranhas tais como agua,
matéria inorganica e gases. A remocao destas substancias estranhas nao modifica a
condicao de mistura do petroleo cru. No entanto, se houver qualquer processo que
altere apreciavelmente a composicao do 6leo, o produto resultante ndo podera mais ser
considerado petroleo”.

O petréleo ndo € uma mistura homogénea de hidrocarbonetos, € muito menos
uma mistura uniforme. Do ponto de origem, a composi¢cao de um petréleo varia com a
profundidade de onde ele é extraido e com a idade do reservatoério.

Quimicamente, os 6leos crus (petrdleo bruto) sdo compostos por grande numero
de hidrocarbonetos, que vao desde os gases, compostos em sua maioria com até
quatro carbonos, ha compostos com até setenta carbonos, em varias conformacdes.
Além de compostos organicos (elementos tais como carbono e hidrogénio), tém-se a
presenca de compostos organicos com outros elementos como enxofre, nitrogénio,
oxigénio e metais (vanadio, ferro e cobre). Assim, o petroleo é uma mistura de
compostos que podem ser divididos em termos gerais em:

- Hidrocarbonetos;

- Compostos nitrogenados;

- Compostos oxigenados;

- Compostos de enxofre;

- Constituintes metalicos.




O percentual de hidrocarbonetos presentes no petréleo varia, podendo ser
superior a 97% em peso em um cru leve do tipo parafinico, ou inferior a 50% em peso
em um Oleo pesado (SPEIGHT, 1999), mas a presencga dos outros tipos de compostos
tem influéncia nas caracteristicas dos produtos.

Os hidrocarbonetos presentes no petroleo podem ser classificados em trés
grupos:

1 — Parafinicos — hidrocarbonetos saturados com cadeias lineares ou ramificadas,

mas sem estruturas ciclicas;

2 — Nafténicos — hidrocarbonetos saturados contendo uma ou mais estruturas
ciclicas, podendo ter uma ou mais cadeias parafinicas laterais;

3 — Aromaticos — hidrocarbonetos contendo um ou mais nucleos aromaticos tais
como benzenos e naftenos, podendo ter cadeias parafinicas laterais através de
substituicao nos anéis.

O isolamento de um componente puro € extremamente dificil devido a existéncia
de outros componentes cujas propriedades sao praticamente semelhantes,
principalmente o ponto de ebulicdo, tornando-se a separagao por destilagao inviavel.
Dessa maneira, o estudo do petréleo em termos de estrutura e propriedades torna-se
extremamente importante, pois, 0 processamento em qualquer refinaria ndo requer
somente o0 conhecimento do processo em si, mas também, o conhecimento de
estruturas quimicas, propriedades fisicas e quimicas de seus componentes nas
condi¢des de operacao.

Devido a caracteristica predominante dos grupos de hidrocarbonetos presentes na
composicao do petrdleo, os bleos sado classificados por bases, segundo a presenca
majoritaria desses grupos em sua composicao. Assim, um 6leo de base parafinica é
constituido, na grande maioria, de grupos de parafinas. Um 6leo de base nafténcia pela
maior presenca de grupos nafténicos e um éleo de base mista, com grande quantidade
de ambos os grupos.




Sais e outros compostos organicos metalicos podem influenciar no processamento
do petréleo. Mesmo presente no petréleo em pequenas quantidades, seu efeito é
significativo ja que sais nos equipamentos do processo podem provocar grandes
problemas de corrosdo e compostos contendo enxofre causam mau cheiro e também
sdo corrosivos. Além do mais, compostos organometalicos s&o responsaveis pelo

envenenamento de catalisadores utilizados nos processos de refino.

2.1.1. Refino de Petroleo

O refino de petroleo é, basicamente, um conjunto de processos fisicos e quimicos
que objetivam a transformacdo dessa matéria-prima em diversos derivados, ja que o
petréleo em seu estado bruto tem pouquissimas aplicacdes, servindo quase que
somente como 6leo combustivel.

Os produtos de petroleo sdo constituidos pelas chamadas fragdes de petréleo,
obtidas a partir dos diversos processos de refino de diferentes petréleos. Em um
produto de petréleo podem estar presentes uma ou mais fracoes de diferentes
processos de refino (HERNANDEZ, 2009).

Em relacdo aos objetivos do refino, pode-se dizer que de um modo geral, uma
refinaria, ao ser planejada e construida, pode-se destinar a dois objetivos basicos:

+ Producao de produtos energéticos (combustiveis e gases em geral) destina-se
a obtencdo de GLP (gas liquefeito de petréleo), gasolina, diesel, querosene e 6leo
combustivel, entre outros;

# Producao de produtos nao-energéticos (parafinas, lubrificantes, etc) e
petroquimicos. Estes produtos possuem valor agregado muito superior ao dos
combustiveis, embora os investimentos envolvidos sejam também muito mais altos do

que 0s necessarios para o caso anterior.
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2.1.1.1. Os Processos de Refino

Refinar petréleo nada mais € do que separar as fracoes desejadas, processa-las e
transforma-las em produtos de maior interesse comercial (SANTOS, 2005). Os
principais processos de refino de petrdleo e seus principais produtos estao
apresentados na Figura 1.
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Figura 1. Fluxograma do processo de refino. (1) GLP — Gas Liquefeito de Petrdleo; (2)
FCC - Craqueamento Catalitico em Leito Fluidizado. Fonte: ANP, 2009.

Os processos sao selecionados de acordo com os produtos que serdo
manufaturados e o mercado de interesse da refinaria. Os processos que geralmente
estdo incluidos em modernas refinarias sao: destilacdo (atmosférica e a vacuo),
craqueamento, polimerizacao, alquilagao, dessulfurizacéao, dessalinizacéao,
desidratacdo, hidrogenacdo (hidrotratamento) e o coqueamento (SANTOS, 2005;




GERDING, 1995 apud SANTOS 2005; LOPEZ et. al.,2003; ROCHA, 2009) , os quais

séo descritos resumidamente a seguir:

+ Destilacdao Atmosférica: E a operacdo primaria de refinaria. Consiste no
fracionamento do 6leo cru a ser processado em toda e qualquer refinaria, baseado na
diferenca das temperaturas de ebulicdo de seus componentes individuais. Tal operacao
¢é realizada em colunas de fracionamento, de dimensdes variadas, que possuem varios
estagios de separacao, um para cada fracdo desejada (ANP, 2009). Como a parte
inferior da torre é mais quente, os hidrocarbonetos gasosos sobem e se condensam ao
passarem pelos pratos. Esse processo de aquecimento separa o0s diversos
componentes presentes no petréleo em grupos que tem similar ponto de ebulicao.
Quando o vapor se condensa, esses grupos sao condensados separadamente,
formando os destilados, que podem ser utilizados dessa maneira ou processados para
se obter um produto mais proveitoso ou de melhor qualidade.

Nesta etapa sao extraidos, por ordem crescente de densidade, gases
combustiveis, GLP, gasolina, nafta, solventes e querosenes, além do 6leo diesel. Tém-
se também, o bleo pesado, fracées que ndo entraram em ebulicdo em uma temperatura
abaixo de aproximadamente 343 °C e, que é extraido no fundo da torre, chamado de

residuo atmosférico.

+ Destilacao a Vacuo: O residuo de fundo da destilagdo atmosférica, que nao
pode ser destilado sob pressdao atmosférica sem sofrer decomposi¢cdo térmica, €
encaminhado para a unidade de destilacdo a vacuo. Nela ocorre a destilacdo das
fracOes de petroleo a pressbes muito baixas (0,001 a 0,005 atm), sub-atmosféricas. A
reducao das pressdes promove uma consequente reducdo da temperatura de ebulicao
da carga. Numa menor temperatura (em torno de 538 °C), torna-se possivel retirar as
fracOes desejadas do residuo atmosférico (gasoéleos), sem que ocorra a decomposicao
térmica que ocorreria no caso de temperaturas maiores. Este gaséleo servira como
matéria-prima (craqueamento) para a producao de gases combustiveis, GLP, gasolina e

outros.
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O residuo de fundo da destilagdo a vacuo é recolhido na parte inferior da coluna e
servira como matéria-prima para a unidade de coqueamento, assim como, pode ser
usado também como 6leo combustivel pesado ou podera ser destinado a producao de
asfalto.

+ Craqueamento: Processo no qual ocorre a quebra das moléculas de
hidrocarbonetos pesados convertendo-os em gasolina e um série de destilados de
maior valor comercial. Os dois tipos principais de craqueamento sdo o térmico e o
catalitico. O craqueamento térmico usa calor e altas pressdes para efetuar a conversao
de grandes moléculas em outras moléculas menores e mais leves. O craqueamento
catalitico faz uso de um catalisador, substancia que realiza a conversdao em condi¢des
de pressdo mais reduzida, que facilita a quebra das moléculas. Os catalisadores mais

usados sao: platina, alumina, bentanina ou silica.

+ Polimerizacao: Processo de conversdo no qual ocorre o oposto do
craqueamento, ou seja, as moléculas de hidrocarbonetos mais leves do que a gasolina
sdo combinadas com moléculas semelhantes para produzir gasolina com alta
octanagem, elevando o seu valor de mercado. A polimerizacdo pode ser feita de duas
maneiras: a catalitica e a térmica. O uso de catalisadores, como no craqueamento, faz
com que as condicdes exigidas na conversao nao sejam tao severas.

+ Alquilacao: Semelhante a polimerizacdo, porém, nesse processo ocorre a
reunidao de duas moléculas pequenas, usualmente uma olefina e uma isoparafina, a fim
de originar uma terceira de massa molecular mais elevada e mais ramificada. Difere da
polimerizacao, pois, neste processo podem ser combinadas moléculas diferentes entre
si. Utilizada na producédo de gasolina de alta octanagem, de grande importancia como
combustivel de aviagéo.

+ Coqueamento: E um processo de craqueamento térmico utilizado com o
objetivo de aumentar a conversao dos residuos da destilagdo (residuos de vacuo,

atmosféricos e 6éleos decantados), transformando-os em produtos de maior valor
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agregado. Produz também um produto chamado coque, material sélido muito
concentrado em carbono, utilizado na producéo de anodos para industria de aluminio,

eletrodos para industria metallrgica, entre outros.

+ Dessulfurizacao: Os 6leos crus derivados podem conter quantidades de
compostos com enxofre, como gas sulfidrico, mercaptanas, sulfetos e dissulfetos.
Diversos processos sao usados para dessulfurizar esses produtos, dependendo do tipo
de enxofre presente e da qualidade desejada para o produto final.

+ Dessalinizacao e Desidratacao: Processos realizados para remover sal e
agua do 6leo cru. O 6leo é aquecido e é adicionado um componente que promove a
quebra da emulsdo. A massa resultante é decantada ou filtrada para retirar a agua e o
sal.

+ Hidrotratamento / Hidroprocessamento: Sao processos similares usados
para remover impurezas tais como enxofre, nitrogénio, oxigénio, haletos e tracos de
metais, que podem desativar os catalisadores dos processos descritos anteriormente,

envenenando-os.

+ Hidrogenacao: Técnicos alemaes desenvolveram um processo para
transformacao de carvdo em gasolina. Nele, as fragdes do petréleo sdo submetidas a
altas pressbes de hidrogénio e temperaturas entre 26 °C e 538 °C, em presenca de
catalisadores.

+ Visco-reducao: Caracteriza-se por um tipo de cragueamento realizado a
temperaturas mais baixas que os demais processos da quebra da molécula. Tem como
finalidade diminuir a viscosidade dos éleos combustiveis, bem como a obtengdo de um
maior rendimento em gaséleo, para posterior craqueamento catalitico e producdo de
gasolina.
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+ Hidrocraqueamento Catalitico: E um processo de craqueamento catalitico
realizado sob pressdes parciais de hidrogénio elevadas. A presenga do hidrogénio tem
como finalidade reduzir a deposicdo de coque sobre o catalisador, hidrogenar os
compostos aromaticos polinucleados, facilitando a sua decomposicao, e hidrogenar as
monos e diolefinas que sado formadas durante o processo de cragqueamento,

aumentando, a estabilidade quimica dos produtos finais.

+ Isomerizacao: Este processo é usado para promover a alteracdo da forma de

uma molécula sem remover ou adicionar nada na molécula original.

+ Reforma Catalitica: Processo que tem como objetivo o rearranjo da estrutura
molecular dos hidrocarbonetos contidos em determinadas fragcdes do petréleo, com o

fim de se valorizar as mesmas.

+ Desaromatizacao a Furfural: Processo tipico de producao de lubrificantes e
consiste na extracdo de compostos aromaticos polinucleados de elevada massa molar

por um solvente especifico, no caso o furfural.

+ Desparafinacao: Tem por objetivo a remocado de determinados compostos
parafinicos mais especificos, as n-parafinas, caracterizados por altos pontos de fluidez.
Esses compostos precisam ser retirados do 6leo lubrificante, caso contrario, causariam
dificuldades no seu escoamento, quando utilizado a baixas temperaturas, prejudicando

sua capacidade de lubrificacao.
2.1.2. Composicao dos Petréleos Crus e seus Derivados

Os petréleos crus apresentam caracteristicas fisicas e quimicas muito variaveis de
um campo de produc¢do a outro, inclusive dentro da mesma jazida. Uma classificagao
do éleo é feita a partir da sua densidade, ja que a viscosidade é altamente influenciada
pela temperatura. Tendo em conta estas propriedades os petréleos crus podem ser
classificados como: leve, médio, pesado e ultra pesado.
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Com a densidade do petréleo pode-se ter uma nocao dos conteudos de fracbes
leves e pesadas dos Oleos crus, ja que esta € uma propriedade aditiva em base
volumétrica. Oleos pesados sdo muito viscosos e tém elevada quantidade de carbono
em relagcdo ao hidrogénio, em geral com mais de 15 atomos de carbono por molécula.
Também tém como caracteristica, indices elevados de aromaticos, parafinas,
asfaltenos, enxofre, nitrogénio e metais pesados. Além disso, os 6leos pesados tém um
ponto de ebulicdo bem maior que os 6leos leves (OBREGON, 2001)

Na literatura, utilizam-se duas escalas usuais para identificar rapidamente se o
6leo é leve, médio, pesado ou ultra pesado, conhecidas por grau APl (American
Petroleum Institute), que é uma escala expandida de densidade, e o fator de

caracterizacao de Watson, que descreve a parafinicidade do petréleo.

Quanto menor for o grau API, mais pesado sera o petrdleo e menos atrativo para o
mercado, ja que ndo havera tantos compostos leves, os quais apresentam maior valor
comercial.

O °API é definido pela Equagéo 1:

141,5

API= Densidade a 15,6 °C

-131,5 (1)

Nessa escala, a agua tem o valor 10, enquanto o metano liquido na pressao de
saturacao tem o valor igual a 340. Esta escala pode alcancar, para petréleos pesados e
os residuos valores inferiores a 10, incluindo valores negativos (éleos ultra pesados).
No entanto, vale ressaltar novamente que a variacdo da densidade (ou variagao do
°API) é consequiente de composicoes de familias quimicas muito diferentes.

Ja o fator de caracterizacdo de Watson (Kw) é expresso pela Equacéao 2:

1/3

Ky = —2— (2)
W sG
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Onde:

T, — Ponto de ebulicdo médio, em R
SG - Gravidade especifica a 15°C

Este fator de caracterizacdo apresenta valores inferiores a 10 para éleos muito

aromaticos, e valores de até 15 para materiais parafinicos.

A Figura 2 ilustra os produtos extraidos do petréleo classificados em fungéao do
seu intervalo de destilacdo e do numero médio de atomos de carbono que os compdem.
De um cru a outro, as propor¢des das diferentes fracdes obtidas sdo muito variaveis.
Além disso, pequenas quantidades de nitrogénio, oxigénio, enxofre e metais sao

encontrados nessa mistura coloidal.
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Figura 2 — Principais produtos petroliferos, intervalos de temperatura de ebuligéo e de

numero de atomos de carbono. Fonte: WAUQUIER, 2005.
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A Tabela 1 exibe a composicao elementar média do petréleo.

Tabela 1 — Porcentagem em massa dos elementos quimicos presentes no petréleo.

Elementos % em massa
C 83 - 87
H 10-14
N 0,1-2
O 0,05-1,5
S 0,05-6
Metais (Ni e V) <1000 ppm

Por apresentar uma composicdo extremamente complexa, caracterizar
individualmente um componente torna-se inviavel. Geralmente o petroleo é
caracterizado segundo um conjunto de propriedades de interesse. De acordo com

SPEIGHT (1999), sdo comuns as seguintes classificacdes:

+ Segundo a familia predominante dos hidrocarbonetos (parafinicos, nafténicos e
aromaticos);

+ Pelo rendimento em derivados (curva de ponto de ebulicdo verdadeiro — PEV);

+ Densidade em escala API;

+ Ponto de fluidez (superiores ou inferiores a temperatura de ambiente);

+ Valor de acidez nafténica (acima ou abaixo de 0,5 mg KOH/g petroleo
necessario para neutralizacéo de acidez);

+ Teor de enxofre total (menores ou maiores que 1% p/p);

+ Fator de caracterizacdo de Watson (diagrama de Watson de densidade versus
ponto de ebulicdo);

+ indice de Huang (baseado no indice de refragio);

+ Anadlise SARA (Saturados, Aromaticos, Resinas e Asfaltenos).
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Das caracterizagdes acima citadas, a classificacdo SARA é uma das mais usadas
e € baseada na polaridade e solubilidade relativa de grupos de hidrocarbonetos em

diferentes solventes e diferentes condic¢oes.

2.1.3. Curvas de Destilacao PEV

Uma maneira de avaliar os petrdleos € através de ensaios de destilacdo que
chamados de curvas de destilacdo “PEV - Ponto de Ebulicdo Verdadeiro” (ou TBP —
True Boiling Point), que constitui uma das propriedades de referéncia do mesmo
(GERDING, 1995). A partir do grafico de destilacdo do petréleo, gerado em funcao da
temperatura versus a porcentagem de destilado, tem-se a nog¢ao dos rendimentos dos
produtos que serdo obtidos nos processos de refino, o que fornece importantes
informacgdes sob o0 aspecto operacional do fracionamento do petroleo antes de iniciar o
seu processamento.

No entanto, o conhecimento prévio dos grupos quimicos presentes nas fracoes
mais pesadas permite estipular estratégias operacionais de refino, como o tipo de
cragueamento que mais se adequado, além de otimizacées de processos. Assim, O
conhecimento prévio da curva PEV é extremamente necessario para o estabelecimento
de uma estratégia operacional. Ainda, a redu¢dao do consumo de energia e utilidades e
a minimizacdo da quantidade de residuos ou produtos de baixo valor agregado
diminuirdo a possibilidade de contaminacées no meio ambiente. A distribuicdo do ponto
de ebulicdo é uma das propriedades criticas indispensaveis para tomada de decisdes
envolvendo a estimativa e processamento de 6leos crus

Para fragdes destiladas até a temperatura de 565 °C, a determinacédo da curva
PEV esta bem estabelecida. Para a determinacao da distribuicdo do ponto de ebulicao
dos Oleos crus, sdo necessarios dois métodos convencionais especificados pela
American Society for Testing and Materials (ASTM) (BODUSZYNSKI e ALTGELT, 1994;
SATOU et al., 2000). O primeiro deles, ASTM D2892, é empregado satisfatoriamente
para destilagao abaixo de 400 °C. Ja o segundo, ASTM D5236, o qual opera a pressdes
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reduzidas (50 — 0,1 mmHg) pode ser empregado para evitar o craqueamento térmico,
possibilitando que ocorra a destilacdo de componentes crus que entram em ebulicdo a
temperaturas superiores a 400 °C. Deste modo, a temperatura atmosférica maxima
equivalente possivelmente atingida com o método ASTM D5236 é de 565 °C.

Existem também, métodos para a determinacdo da curva PEV acima da

temperatura de 565 °C, que sao os seguintes:

= Destilagdao Simulada por Cromatografia Gasosa (DS-CQG): apesar de ser um
método padronizado, ndo apresenta bons resultados quando fragcbes com PEV acima
de 565 °C sao analisados, por apresentarem grande quantidade de componentes com
elevado peso molecular;

+* Destilagao Simulada a Altas Temperaturas por Cromatografia Gasosa (AT —
DSCG) (MADHUSUDAN et al., 1998): a separacao dos diferentes compostos presentes
na amostra esté relacionada com a interagdo desses com a fase estacionaria (coluna).
No entanto, € um método que apresenta problemas de decomposicao térmica devido a
sua elevada temperatura de operacdo, produzindo resultados com certo grau de
incerteza, ja que na fracdo pesada do petrdleo os produtos possuem consideravel

sensibilidade térmica.

Seguindo a linha dos métodos descritos acima, existem outros sistemas que nao
estdo padronizados, pois sao técnicas recentes e ndo estdo plenamente estabelecidas.
Como exemplos, temos: a destilacdo simulada por cromatografia liquida de alta
eficiéncia (DS — CLAE) a destilacdo simulada por fluido supercritico (DS — CFS)
(SATOU et al., 2000).

Finalmente, tem-se 0 método de destilagdo molecular ou também chamado de
“short path” (BODUSZYNSKI, 1987). Na literatura aberta ndo existia ainda um relagao
direta de sua condigdo operacional e os valores de PEV. Entretanto, em SANTOS
(2005) e SBAITE et al.(2006) pode ser verificado o seu potencial para analise de
componentes pesados, pois, este processo apresenta condicbes de temperatura
suaves e tempos operacionais extremamente reduzidos, sendo ideal para o trabalho
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com produtos sensiveis termicamente e de elevado peso molecular (BATISTELLA E
MACIEL, 1998; MACIEL FILHO et al., 2006).

Como o petréleo pode sofrer cragueamento térmico se submetido a elevadas
temperaturas, o método short path evita que isto ocorra, permitindo, assim, o
desenvolvimento de uma metodologia para a determinacao da curva PEV real. Estudos
recentes, desenvolvidos no Laboratério de Otimizagdo, Projeto e controle avancado —
LOPCA e no Laboratério de Desenvolvimento de Processos de Separacdo — LDPS
(FEQ/Unicamp), utilizando um destilador molecular de filme descendente, obtiveram
com sucesso a extensdo da curva PEV até os valores proximos a 700 °C (SANTOS,
2005; SBAITE et al., 2006).

A correlacdo adotada se apresenta bastante robusta, aplicada a qualquer um dos
petréleos estudados, com propriedades importantes, como continuidade das curvas
PEVs obtidas pelos métodos convencionais ASTMs para qualquer um dos petréleos
avaliados, e também com resultados que tendem a valores assintéticos, conforme
previsto por BODUSZYNSKI (1987) é consistente em relagdo ao grau API dos petréleos
avaliados.

Esta correlacdo, FRAMOL, como foi chamada, permite que os dados de
temperatura do destilador molecular sejam convertidos em temperaturas atmosféricas
equivalentes, que sao as que se utilizam nas curvas PEV convencionais, através da

seguinte Equacéo 3:

PEV = 456,4 + 0,1677.Tpy + 1,64.107%. T5y, + 4,13.1076. T3y, (3)

Onde:
PEV = Ponto de Ebulicado Verdadeiro (°C);

Tom = Temperatura de operacao do destilador molecular (°C).

Considerando-se o0s petréleos estudados, o erro associado a expressao
desenvolvida é menor do que +10 °C. Em adicao, foram desenvolvidas metodologias de

analises de caracterizacao fisico-quimicas das fracoes pesadas de petrdleo obtidas no
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fracionamento por destilacdo molecular. Estes estudos mostraram o potencial da
destilacdo molecular aplicada a caracterizacao de petréleos (WINTER, 2006).

A correlacdo desenvolvida deveria ser robusta e que permitisse determinar pontos
de ebulicao verdadeiros para qualquer tipo de petréleo, de forma semelhante ao que
ocorre com as normas padronizadas (ASTM), ou seja, uma Unica correlacdo deve
permitir determinar os pontos de ebulicdo verdadeiros a partir dos dados de processo. A
partir dos pontos de ebulicido verdadeiros calculados pela expressao desenvolvida, é
possivel obter a curva PEV do petréleo incluindo-se também o trecho da curva PEV
apdés 565 °C (ASTM 5236 e ASTM 1160), o qual foi determinado agora por meio da
destilacdo molecular.

A Figura 3 mostra o procedimento para o desenvolvimento da expressao
matematica para o calculo do PEV.
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Para melhor entendimento de como € possivel chegar até os valores necessarios
para o desenvolvimento da extensado da curva PEV, o item seguinte apresenta o que é
e como funciona o processo de destilacdo molecular, além dos estudos de
aplicabilidade e aperfeicoamento da técnica ao longo dos anos.

2.2. 0 PROCESSO DE DESTILACAO MOLECULAR

A Destilagdo Molecular (Molecular Distillation), ou destilagdo de passo curto (short
path distillation) como também é denominada, € um processo de separacao nao
convencional indicado para a separacdao de misturas homogéneas que contenham
substancias termicamente sensiveis, alta massa molar (tipicamente superior a 180
g/mol) e possuam volatilidade baixa (ERCIYES et al., 1987).

A mistura a ser processada é alimentada em um destilador que possui um
evaporador (onde o liquido destilando é espalhado em uma fina camada) de facil
aquecimento dotado de um condensador interno com facilidade para resfriamento. Este
evaporador opera sob alto vacuo e fornece o calor necessario para volatilizar parte das
moléculas do fluido de alimentacdo. As moléculas volatilizadas migram para o
condensador, onde se liquefazem e sao retiradas do equipamento. Assim, originam-se
duas correntes efluentes que sao retiradas do processo. Uma corrente é constituida de
material que ndo se volatilizou, chamada de residuo, e outra formada pelas moléculas
que se volatilizaram e depois condensaram durante o processo, chamada de destilado
(MARTINS, 2006).

Sendo considerado um caso particular de evaporacao, a destilacdo molecular
ocorre em pressdes extremamente reduzidas. Para que o efeito do vapor gerado sobre
o liquido praticamente ndo influencie a taxa de evaporacdo, é necessario que a
superficie de evaporacao e a superficie de condensacao estejam separadas entre si a
uma distancia da ordem de grandeza do percurso livre médio das moléculas que foram
evaporadas. Assim, a taxa de moléculas evaporadas que escapam da superficie do

liquido atingem facilmente o condensador, ja que encontram um percurso relativamente
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desobstruido. Deste modo, a destilacdo molecular é considerada um processo de nao
equilibrio. (HICKMAN, 1943 apud SANTOS, 2005)

Ja destilacdo convencional, em qualqguer momento, a superficie do fluido
destilando € uma amostra verdadeira do liquido (devido a alta turbuléncia presente na
fase liquida) e a difusdo das moléculas volateis para a superficie é rapida em
comparacao com a velocidade de evaporacao. No entanto, na destilacdo molecular, o
fluxo do liquido destilando é extremamente comportado; ai a convecgao devido a
ebulicado nado existe, e a difusdo é dificultada pela viscosidade elevada e pelas altas
massas molares. (PERRY e CHILTON, 1980 e BATISTELLA, 1996).

A destilacdo molecular difere da destilagdo convencional porque nem o ponto de
bolha nem a formacdo de bolhas sao fatores determinantes; e difere da evaporacao
pelo fato de que ela ocorre quando existe uma diferenca de temperatura entre as
superficies de evaporagdo e de condensacdo, e € independente da condicédo
termodindmicas da fase vapor (GREENBERG, 1972).

Para que a destilacdo molecular seja eficiente é necessario que ocorra a

renovacao mecanica do filme a ser evaporado. Existem trés formas de fazé-la:

# Com agitagédo vigorosa do liquido, o que exige destilador com agitacao. Um
exemplo desse processo € o destilador com raspadores deslizantes. Estes raspadores,
numa armagcao cilindrica, giram entre o evaporador e o condensador, ambos cilindricos
e concéntricos.

# Pelo fluxo gravitacional em cascata, ou filme descendente. O destilador de
filme descendente é formado por dois cilindros concéntricos. O condensador € o tubo
interno (ou espiral) enquanto que o tubo externo é o evaporador.

# Com o espalhamento mecanico do liquido, de modo a formar uma pelicula
muito fina. Assim, o liquido destilando é espalhado sobre a superficie de um disco, ou
cone, mediante a acao da forca centrifuga. Essa é a forma preferida de evaporador.
(PERRY E CHILTON, 1980).
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Os destiladores moleculares usam a técnica de separacao em alto vacuo, num
intervalo de pressédo da ordem de 0,001 a 0,0001 mmHg, temperaturas reduzidas e
altas taxas de evaporacdo (20-40 g/(m?s)) (CVENGROS et al., 2000). Em virtude disto,
o material passa por um curto tempo de exposicdo a temperatura de operacao,
minimizando as perdas por decomposi¢do térmica. Bombas dosadoras e bombas
succionadoras, ambas responsaveis pelo fluxo de material no destilador, e um sistema
de geracdo de vacuo formado normalmente por dois ou mais estagios, sdo os
equipamentos constituintes dos sistemas periféricos. (BATISTELLA, 1996).

Ao longo dos anos, muitos pesquisadores tem se dedicado ao estudo e
aprimoramento do processo de destilagdo molecular, investigando e reportando a teoria
e 0s métodos para separacao e purificagao de varios materiais.

Os primeiros trabalhos foram apresentados por LANGMUIR (1913) (apud
SANTOS, 2005) onde predisse a taxa de evaporagao sob alto vacuo.

No entanto, a destilacdo molecular comegou a ser aplicada comercialmente no
inicio da década de 1930 quando HICKMAN (1936) produziu vitaminas a partir de 6leos
de peixe, utilizando um destilador molecular de filme descendente. J4 na década
seguinte, foram desenvolvidos novos equipamentos industriais como o destilador
molecular de filme descendente com um sistema de raspagem e o destilador molecular
centrifugo (HICKMAN, 1943), apresentando diversos processos aplicativos em
destilacdo molecular, assim como os detalhes operacionais e mecanicos dos
equipamentos desenvolvidos.

As principais aplicagbes da destilagdo molecular foram apresentadas de forma
detalhada por HOLLO et al.(1971), com énfase na obtencdo de 6leos essenciais de
plantas.

MAA E TSAY (1973) estudaram a eficiéncia de separagao do destilador molecular,
considerando os efeitos do resfriamento da superficie de evaporagéo, da nao idealidade
da mistura liquida introduzindo o coeficiente de atividade, e da deplecao do composto
mais volatil. No entanto, ndo foram resolvidas simultaneamente as equacodes

diferenciais para transferéncia de calor e massa.
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A demonstracdo experimentalmente de que o coeficiente de separagéao é funcao
muito mais forte da temperatura do que da composicdo da mistura foi apresenta nos
estudos de KAWALA (1974).

O processo de destilacao molecular foi descrito por PERRY E CHILTON (1980),
onde apresentaram topicos tedéricos e alguns esquemas de diversos equipamentos que
séo encontrados no mercado.

Utilizando a equacado de Boltzmann, FERRON (1986) descreveu a dindmica da
fase vapor pelo método dos momentos, apresentando, assim, uma alternativa para o
calculo da taxa de evaporacado em relagcéao a proposta por LANGUIMUIR.

O desenvolvimento da modelagem de um destilador molecular de filme
descendente foi apresentado por KAWALA E STEPHAN (1989), assim como,
posteriormente fizeram BHANDARKAR E FERRON (1991).

De modo a complementar seus trabalhos acima citados, BHANDARKAR (1988) e
BHANDARKAR E FERRON (1991), introduziram a proposta de FERRON (1986) para o
calculo da taxa de evaporacdo, considerando o comportamento nao ideal do
condensador para o destilador molecular centrifugo.

LUTISAN E CVENGROS (1995) desenvolveram o estudo sobre o efeito da
pressao do gas inerte no processo de destilagdo molecular. O resultado deste estudo foi
a descoberta de que quando a pressao do gas inerte € menor que a pressao de vapor
dos componentes destilados, o efeito desse gas é considerado desprezivel. Caso
contrario, o efeito é significativo.

No ano seguinte, modelagens matematicas e simulacbes dos destiladores
moleculares centrifugos e de filme descendente foram apresentadas por BATISTELLA
E MACIEL (1996a) e BATISTELLA (1996). Desenvolveram, também, um simulador
chamado DISMOL. Também foi validado o sistema desenvolvido, considerando o
sistema dietilftalato-dietilsebacato para o destilador molecular centrifugo e o sistema
dibutiftalato-dibutilsebacato para o destilador molecular de filme descendente, pois,
estes sistemas séo considerados ideais sob o ponto de vista termodinamico.

Ainda em BATISTELLA E MACIEL (1996a) foi feita a comparacao entre os dois
processos, enfatizando caracteristicas particulares entre eles, como por exemplo,

tempos relativos de destilacdo, condicbes e perfis de temperaturas, entre outros.
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Os desempenhos dos destiladores moleculares de filme descendente e centrifugo
para a concentracdo de carotenos do Oleo de palma foi o que apresentaram
BATISTELLA E MACIEL (1998). Além disto, mostraram também as influéncias da
temperatura de operacdo, da concentracdo e dos equipamentos na decomposi¢ao
térmica dos carotenos.

A influéncia da introducdo de uma peneira entre a superficie de evaporacao e a
superficie de condensacido sobre a taxa de evaporacdo do destilador molecular foi
mostrada por LUTISAN et. al. (1998). O trabalho mostra que a peneira diminui a taxa de
destilacédo, porém, melhora a separag¢éao dos componentes, em especial, quando ocorre
respingo do liquido do evaporador para o condensador.

Com relagdo a aplicagdo da destilagdo molecular na area de lipideos, além da
concentracéao de monoglicerideos, um vasto numero de trabalhos tem sido publicado na
area, como a recuperacao de carotendides a partir do 6leo de palma (BATISTELLA et
al., 2002), recuperacao de tocoferol a partir destilado da desodorizagéo do 6leo de soja
(MORAES et al., 2004), purificacado e desodorizagao de lipideos estruturados (XU et al.,
2002).

2.2.1. Tipos de Destiladores

Basicamente, existem dois tipos de destiladores moleculares: o destilador
centrifugo e o destilador de filme descendente (BATISTELLA, 1996). Ambos os
modelos tém como principio de separagdo o alto vacuo e a formacdo de um filme
liguido sobre a superficie do evaporador. Este filme é responsavel por promover
efetivas transferéncias de massa e calor.

Tais caracteristicas permitem a utilizagdo de temperaturas amenas de operacao
para a realizacao das separacdes, quando comparadas as temperaturas utilizadas em
processos convencionais de destilacao. Além disso, a formacéao do filme liquido sobre a
superficie do evaporador permite que haja apenas um curto tempo de exposicdo do
liguido a ser destilado as temperaturas de operagédo, devido ao reduzido tempo de
residéncia das moléculas no interior do destilador.
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2.2.1.1. Destilador Molecular Centrifugo

Os destiladores moleculares centrifugos utilizam a forca centrifuga para
promoverem a distribuicdo do filme liquido sobre o evaporador, que possui forma
cOnica. Suas correntes de saida sdo denominadas: corrente de destilado (formada
pelas moléculas mais leves que sao evaporadas e condensadas na superficie do
condensador) e corrente de residuo (formada pelas moléculas mais pesadas que
permanecem no evaporador).

A matéria-prima, inicialmente, € armazenada num tanque de alimentagéo, onde é
succionada através de uma bomba dosadora. Esta é alimentada até o centro do
evaporador a uma vazao de alimentacao pré-determinada.

Como é apresentado na Figura 4, o evaporador tem um formato de disco cénico o
qual exerce movimento de rotacdo com o auxilio de um motor elétrico. O evaporador
esta fixo na base por meio de rolamentos € um sistema de gaxetas e é aquecido por
meio de um sistema de calefacao elétrica (CE), que dispde de isolantes para conservar
o calor de uma melhor maneira (BATISTELLA, 1996).

Alimentagdo E/vapnrador
A\Y -

Condensador
A%

™,
\\

Vacuo

Residuo

“
Bl

—~Destilado

Figura 4: llustragéo simplificada de um destilador molecular centrifugo.
Fonte: FREGOLENTE, 2006
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Nao é necessério o uso de um sistema de agitadores, pois o fluxo de material no
evaporador ja é constantemente renovado pela acado da forgca centrifuga e €, portanto,
independente da forga gravitacional (BRUIN, 1969 apud HARNANDEZ, 2009)

O condensador tem a forma de um disco, de didmetro parecido ao do evaporador
e fica normalmente a uma distancia média do evaporador descrita pelo livre percurso
médio da molécula. Agua circula pelo condensador através de uma chicana simples.
(BATISTELLA, 1996).

Existe ainda uma tubulacdo envolvida por uma manta de aquecimento que serve
para a retirada do vapor condensado que escoa pela regido inferior do destilador. Esta
manta € usada somente quando necessario, ou seja, quando o fluido destilado é muito

viscoso. O escoamento se da pela succao de bombas que ficam na saida do destilador.

2.2.1.2. Destilador Molecular de Filme Descendente

Diferentemente do que ocorre nos destiladores centrifugos, os destiladores
moleculares de filme descendente utilizam a forga da gravidade para promoverem a
formacao do filme liquido sobre a superficie do evaporador cilindrico, geralmente com
agitadores responsaveis pela distribuicdo uniforme do filme sobre toda a superficie do
evaporador (CVENGROS et al., 2001). Quando h&a a presenca destes agitadores em
destiladores de filme descendente, alguns autores preferem utilizar o termo
“destiladores de filme agitado” (MARTINS, 2005)

As moléculas de vapor formadas encontram um caminho livre entre as superficies
do evaporador e condensador, ou seja, a distdncia entre estes dois componentes é
menor do que o livre percurso médio das moléculas evaporadas. Nestas condigdes,
teoricamente nao ha retorno de moléculas da fase vapor para a fase liquida devido a
colisdo entre moléculas (BATISTELLA et al., 2000). No entanto, em plantas industriais,
a distancia entre as superficies do condensador e do evaporador € maior do que o livre
percurso meédio das moléculas de vapor. Neste caso, 0 processo passa a ser chamado
de destilacdo de percurso curto (CHEN et al., 2005).
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O processo deve ser realizado a pressodes abaixo de 0,01 mmHg absoluto, o que é
uma caracteristica especial do sistema de destilacdo molecular. Com isso, torna-se
possivel que a evaporacao ocorra em temperaturas mais baixas que em qualquer outro
método de destilagdo a vacuo. Além disso, o tempo de residéncia do fluido na superficie
do evaporador aquecido é muito curto, isto €, menos de um minuto, devido a espessura
do filme ser reduzida (entre 0,05 e 2 mm, dependendo da viscosidade do material
processado). Assim, € possivel produzir uma destilacdo muito branda, de forma que as
fracOes podem ser destiladas sem chegar a faixa de temperatura que as decompde.
(SANTOS, 2005)

A geometria do evaporador, o tipo de condensador, e a presenca de componentes
entre as superficies de evaporacdo e condensacao sao variaveis de projeto que
definem a sua eficiéncia, pois estdo diretamente ligadas aos rendimentos da destilacao
molecular (KAWALA e DAKINIEWICZ, 2002; CVENGROS et. al., 2000; LUTISAN et. al.,
1998), além das condicoes de operacdo do processo, como pressao de operacao,
temperatura de alimentacdo da matéria prima, temperatura do condensador entre
outras.

O destilador molecular de filme descendente somente funciona de maneira
eficiente com pressdes muito baixas (BATISTELLA, 1996), conforme descri¢cdo anterior.
Para atingir uma presséo tao baixa, € necessario o uso de um sistema de bombas em
série no equipamento. Este sistema é composto por uma bomba mecanica, conhecida
também como bomba auxiliar e uma bomba difusora. A primeira bomba consegue
estabelecer um vacuo de, aproximadamente, 7,5.10° mmHg. Esta se mantém ligada
para que a segunda bomba, a difusora, responsavel pelo alto vacuo do sistema,
consiga atingir a pressdo necessaria de 7,5.10™ mmHg. Este sistema de bombas em
série ainda contém valvulas e um sistema de armadilha, também conhecido por "trap",
que tem a funcéo de reter possiveis volateis do processo, que, por ventura, poderiam
atingir e danificar a operacao das bombas.

O design basico do destilador molecular de filme descendente é apresentado na
Figura 5 de forma simplificada. A alimentacéo (1) com vazao pré-determinada e pré-
aquecida é feita sobre um prato de distribuicao giratério (2). A forca centrifuga distribui o

material de maneira uniforme sobre a superficie interna do evaporador (5), que também
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se encontra em uma temperatura pré-estabelecida, feita através de fluidos de
aquecimento (3 e 4). O material alimentado flui para baixo, devido a gravidade, e o
sistema de pas de agitacao (6) o redistribui de maneira uniforme e constante ao redor
do evaporador até a extremidade inferior, na forma de um filme muito fino na parede
onde ocorre a vaporizacao parcial. Esta € uma condicdo fundamental para que a
relacdo area de evaporacao por volume de destilante seja a maxima possivel.

Figura 5. Representacao esquematica do destilador molecular de filme descendente. 1
— alimentagéo, 2 — prato giratério, 3 — saida do fluido de aquecimento, 4- entrada do
fluido de aguecimento, 5 — evaporador, 6 — pas de agitacao, 7 — condensador, 8 —
vacuo, 9 — entrada de agua do condensador, 10 — saida de agua do condensador, 11 —
coletor de residuo, 12 — coletor de destilado. Fonte: CHEMTECH SERVICES, 2008.
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Ja o condensador em vidro (7), € composto por um sistema de serpentinas
colocado na parte central do destilador e, em seu interior, circula um fluido de
refrigeracdo (9 e 10), geralmente agua. Assim, os componentes mais volateis
vaporizam-se no filme fino e sdo condensados no condensador interno resfriado. Na
parte inferior do equipamento, com a ajuda de chicanas, o residuo e o destilado sao
conduzidos separadamente até os seus recipientes coletores (11 e 12). Os produtos do
processo sao coletados separadamente em cilindros reservatérios agrupados em dois
carrosséis (cada carrossel consiste de seis cilindros que podem ser manejados sem
interromper o processo), o que facilita a operacéo, uma vez que nado ha necessidade de
quebra do vacuo (8) a cada temperatura do evaporador utilizada. Todo o sistema,
inclusive os carrosséis, opera sob alto vacuo.

O destilador molecular de filme descendente que foi utilizado para o trabalho de
tese de SANTOS (2005), a qual sdo extraidos os dados relevantes para o
desenvolvimento desta dissertacdo de mestrado, foi fabricado pela UIC—GmbH, modelo
KDL 5, disponivel no Laboratério de Desenvolvimento de Processos de Separacao
(LDPS) da Faculdade de Engenharia Quimica (FEQ) da UNICAMP. Este é constituido,

basicamente, de vidro como mostra a Figura 6.
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Figura 6. Foto do evaporador e do condensador do destilador molecular de filme
descendente, modelo KDL-5. Fonte: UIC GmbH, 2009.

Os estudos realizados nessa dissertagcdo se baseiam em dados produzidos
experimentalmente em um destilador molecular de filme descendente, por isto, ele é

apresentado de uma forma mais detalhada que o destilador centrifugo.

2.3. SIMULADORES DE PROCESSOS

Um fluxograma do processo, ou simplesmente um Flowsheet, pode ser definido
como a identificacdo das correntes de alimentacao, operagdes unitarias, correntes que
conectam operagdes unitarias e correntes de produtos. Condicbes operacionais e
outros detalhes técnicos sao incluidos, dependendo do nivel de detalhes do fluxograma.

33



O nivel pode variar de um esbogco simples até um esbogco com muitos detalhes
especificos, de uma planta complexa.

A complexidade de um fluxograma aumenta quando sédo adicionadas colunas de
destilacdo, trocadores de calor, correntes de reciclo, entre outras operacdes. Nesses
casos, resolver o conjunto de equacbes algébricas se torna um desafio em si. Para
problemas dessa complexidade, existem aplicacées computacionais conhecidas como

simuladores de processos, especializados em resolver esses tipos de sistemas de

grande numero de equagdes. Alguns simuladores de processos sao conhecidos: Aspen
Plus®, ChemCad® e PRO/II®. Estes produtos foram altamente desenvolvidos, usando
interfaces de usuario e dados on-line de componentes e propriedades. Eles sdo usados,
em geral, a partir de interpretacdo de dados em escala de laboratério para

acompanhamento de uma planta em escala real (industria).

2.3.1. Vantagens do Uso de Simuladores

O uso de um simulador é importante nos trés estagios da planta:
pesquisa/desenvolvimento, design e producdo. Na parte de pesquisa e
desenvolvimento, o simulador ajuda a reduzir os experimentos em laboratério e o
funcionamento da planta piloto. No estagio de design, o simulador permite um
desenvolvimento mais rapido com simples comparacdées entre varias alternativas.
Finalmente, no estagio de producéo, o simulador pode ser usado para analise de riscos

em varios cenarios.

2.3.2. Simulador de Processos Aspen

Em 1970 os pesquisadores do Laboratério de Energia do MIT (Michigan Institute
of Technology) desenvolveram um prot6tipo de simulacado de processos. Chamaram-no
de Sistema Avangado de Engenharia de Processos - ASPEN (Advanced System for
Process Engineering). Este sofisticado software pode ser usado em quase todos os
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aspectos do processo de engenharia, desde a fase de projeto, analise de custos até a
rentabilidade. Ele contém, em sua biblioteca, modelos para colunas de destilacao,
separadores, trocadores de calor, reatores, entre outros. Também podem ser criados
outros modelos, através de sub-rotinas em Fortran ou planilhas do Excel, e adicionado
a biblioteca do programa. O simulador tem um banco de dados contendo propriedades
e parametros termodinamicos e fisicos. Durante o calculo do processo, a falta de
qualquer parametro pode ser estimada automaticamente por varios métodos de
contribuicao (MICHIGAN ENGINEERING, 2009)

O uso de simulador Aspen nos processos de engenharia quimica vem sendo cada

vez mais constantes, devido a sua enorme gama de ferramentas, as quais permitem:

+ Prever o comportamento de um processo;
+ Projetar melhores instalagdes pilotos e/ou industriais;
# Analisar simultaneamente varios casos, variando valores de variaveis;

+ Otimizar condicoes operacionais de instalacdes ja existente ou novas.

Além de todas essas ferramentas, o Aspen nos permite realizar inimeras tarefas

no que diz respeito ao uso da simulagdo em processos de projeto, como:

Previsdo de propriedades com um grande conjunto de relagdes;
Comparacao de alternativas de projeto;

Desenvolver balangos de massa e energia;

Avaliar os custos;

Otimizar as condicdes de operacao;

Dimensionar equipamentos;

* * & % % + »

Avaliar rendimentos em condi¢des diferentes de operagao.

Desta maneira um simulador de processos consiste em:
1 - Definicdo da configuracado de um diagrama de operacdes envolvendo:

Definicdo das operacdes unitarias do processo e sua sequéncia;
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Definicdo das correntes que fluem entre essas operacdes unitarias;

Selecdo de um modelo que represente (simule) bem as operagdes unitarias.

2 - Especificacdes dos componentes quimicos do processo que pode ser efetuado
a partir de banco de dados do simulador ou ser dada pelo utilizador.

3 - Escolha de modelos termodinamicos apropriados que representem as
propriedades dos componentes puros e suas misturas.

4 - Especificacao das correntes e das condi¢des termodinamicas das correntes.

5 - Especificacdo das condicbes operacionais das operacdes unitarias do
diagrama de processos.

O Aspen é uma ferramenta de muita utilidade nos processos de engenharia,
abrangendo inUmeras areas como: petroquimica, processamento de gases, quimicas,
eletroquimicas, farmacéutica, sélidos, etc.

Levando em consideragédo todas essas vantagens do simulador, optou pela sua
utilizardo na realizacao deste projeto.
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Abstract: In a previous work, a software named DISMOL was developed in order to
simulate molecular distillation (MD). However, due to the restricted access to this tool,
and to the importance of having a computational tool available for future investigations of
operational policies in oil refinery, in the present work, it is proposed the development of
a general procedure for this highly specific process in the commercial simulator Aspen
Plus®. Since no single unit operation is available in the commercial simulator that can
appropriately simulate a falling film distillator, the proposal, in a preliminary approach,
makes use of a sequence of Flash vessels corrected with process efficiency, in order to
accomplish the task of MD simulation. Experimental data of a binary system distillated in
a falling film molecular distillator are used for the validation of the developed procedure.
The results indicate the potential of the proposed procedure to represent a MD
equipment for the system evaluated, making possible the study of different operational
policies in conducting this high vacuum distillation operation for high-value products,
such as the derived from oil refining.

Keywords: Molecular Distillation, Aspen Plus®, Model Validation, Flash, Petroleum
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3.1. INTRODUCTION

The petroleum obtained in several reservoirs around the world is of heavy and
ultra-heavy types, presenting high viscosities which make difficult its exploration (oil
removal from submarine reservoirs) and also the refining operations for fuel and
production of other derivatives. The refining processes currently in activity in refineries
usually do not allow the heavy and ultra-heavy oil processing, so that they are mixed
with light oils (of the Arab type) for their refining. In this context, an alternative to the
initial heavy and ultra-heavy oil operation is the use of molecular distillation, a process
conducted at high vacuum. Molecular distillation technology, also known as short-path
distillation, is an operation for effective separation or purification of products of high
molecular weight. It is a special vaporization operation at very low pressures and,
consequently, relatively low temperatures, which make this operation also suitable for
thermally sensitive products [1]. Besides that, no external component needs to be
introduced into the system in order to perform the operation.

Previous experiments [2, 3-4] showed the viability of the molecular distillation (MD)
operation also for heavy and ultra-heavy oil refining. Nevertheless, a deep knowledge of
the process is required in order to obtain the desired product streams: small process
variations may result in product streams with completely different characteristics [5]. A
wide investigation for the development of operational polices that lead to high
performance of the molecular distillation (MD) operation for oil refining is necessary. For
this purpose, the development of simulators that allow an extensive study covering the
possible operational ranges, that are functions of the characteristics of the oil, is very
much welcome. In this context, it is interesting to develop a simulation tool based on
commercial simulator since components data bank and facilities to integrate with other
unit operation are available.

Basically, two pieces of equipment are available for MD operations: the falling film
and the centrifugal ones. Rigorous modeling and simulation are necessary in order to
establish the viability as well as the operational conditions so as to improve the final
product yield and purity and to establish the process flexibility level.
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Bearing all these in mind, the main objective of this work is the development of a
simulator of a falling film MD piece of equipment in Aspen Plus® for heavy and ultra-
heavy oil processing. The developed tool turns possible an evaluation of the process
variables impact on process behavior and characteristics of obtained product streams
(residue and distillate). As Aspen Plus® does not include a MD piece of equipment, it is
necessary to choose, among the available unit operations, the one that better suits to
the MD parameters. A sequence of Flash vessels coupled with process efficiency is
selected to represent the process and experimental data are used to validate the model.
This is a preliminary approach used to develop a MD simulation procedure in the Aspen
simulator, since it is easier to start the procedure development with flash operation than

use straight way the mass transfer models, as a rate base system.
3.2. METHODOLOGY, SIMULATION DEVELOPMENT AND RESULTS

Initially, data from the binary system Dibutyl phthalate — DBP (278.35 g/mol) and
Dibutyl sebacate — DBS (314.14 g/mol) were used for MD process simulation [5]. This
binary system was chosen due to its simplicity when compared to the petroleum
(multicomponent system), to its high molecular weight and to the availability of published
experimental data. Since Aspen Plus® does not possess a MD operation tool, a
sequence of flash vessels, operating at equilibrium, were proposed to emulate the
molecular distillation. As MD process is ruled by mass transfer rates [6] (non-equilibrium)
[7], efficiency considerations must be done in the developed tool in order to fit the
simulator outputs to the experimental data.

The idea to use a sequence of flashes corrected with process efficiency is a
preliminary approach since relatively well established mass-transfer models could be
used into Aspen environment to develop the simulator. However, the proposed approach
has the advantage to be simpler and be dependent upon only the efficiency values
rather than the uncertainties of the mass transfer models and the need to identify which
could be the more suitable one. This is an important issue to develop the whole
simulation methodology and, once it has been considered suitable, the next step should

be the use of rate-based approach.

46



The parameters used for the efficiency and simulator validation were distillation
mass ratio (distillate mass/inlet mass) and the molar compositions of distillate and
residue. The operation temperature was the analyzed parameter, since it is the limiting
factor for the great majority of MD applications [8].

3.3. SIMULATION DEVELOPMENT

In the simulations performed, 50 kg/h of an equimolar mixture were feed to the
system, operated at 0.001 mmHg. For the MD operation, this process conditions lead to
temperature operation of 95.85°C and a distillation mass ratio of 21.2% (i.e., 21.2% of
the mass feed to the falling film molecular distillation unit is obtained as distillate), with
molar fraction of DBP equal to 0.775 in distillate and 0.429 in residue streams (DISMOL
results). The MD simulation first built in Aspen Plus® is shown in Fig. 1, in which, three
flash vessels are connected.

The condensed vapor streams obtained with the simulated process depicted in Fig.
1 have, together, a mass rate greater than that obtained with DISMOL simulation. Also,
the molar fraction of DBP in “Distill” stream (Fig. 1) is higher than the real MD one
(simulated with DISMOL).

Figure 1. Sequence of flash vessels for DM process simulation in Aspen Plus®
Environment.
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Furthermore, the operation temperatures of each flash vessel (61.5 °C, 63.0 °C
and 64 °C for FLASH-01, FLASH-02 and FLASH-03 respectively) were lower than the
real MD temperature for the defined operation pressure. These results are presented in
Table 1. The differences in simulation results are due to the fundamental differences
with the two unit operations: while a MD process is governed by mass transfer
limitations, an ideal flash vessel, as the ones illustrated in Fig. 1, is an equilibrium stage
and with an efficiency of 100%.

Table 1. Simulation results for DISMOL and the developed Aspen Plus® tool.

DISMOL ASPEN PLUS®
Distillation mass ratio 0.2120 0.2854
Distillate DBP molar fraction 0.7750 0.8700
Residue DBP molar fraction 0.4290 0.3420
Operation temperature (°C) 95.85 FLASH-01 61.50
FLASH-02 63.00
FLASH-03 64.00

The flash sequence leads to a better separation of components since it is an
equilibrium operation. However, since MD process is a mass transfer ruled process, it is
expected that just one flash vessel may be used (since the more number of flash
vessels, the greater the distance of simulation results from non-equilibrium processes
results) coupled to an adjusting equation, used to translate flash simulation results to
MD process results. Therefore, the final MD tool built in Aspen Plus® processes just one
flash vessel and an adjustment equation to take into consideration that a rate-based
process is been emulated by an equilibrium approach.

3.3.1. Adjustment Of The Tool

Using just one flash vessel, with the selected operation pressure, operation

temperature was manipulated in order to evaluate in which operation temperature a
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distillation mass ratio equals to the one of a real MD process was obtained. Figs. 2 and
3 show the vapor (which emulates MD distillate) mole fractions and mass flows both for
DBP and DBS as a function of temperature. Fig 2 represents the mass flow of the DBP
and DBS components on the vapor stream as a function of flash temperature, while Fig.
3 shows the molar fraction variation of DBP and DBS on the vapor stream when the
flash temperature is changed. From these Figures it is possible to observe that the
better separation of system components occurs when flash temperature is 61.5° C. If the
flash temperature gets higher, the DBS molar fraction increases and the DBP molar
fraction decrease, lowering the vapor purity grade. The condenser turns into liquid all the
vapor stream coming from the flash vessel. However, in order to obtain the same
distillation mass ratio of the DISMOL (21.2 %), the flash equipment has to operate at
temperature of 63.1° C. This temperature, nevertheless, results in a higher molar
fraction of DBP in the distillate (0.875) and a lower molar fraction of DBP in the residue
(0.329).
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Figure 2. Mass flow of distilled stream as a function of flash vessel operation
temperature.
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Figure 3. Mole fractions of distilled stream as a function of flash vessel operation
temperature.

An adjusting equation, which quantifies an efficiency measurement, is then
formulated in order to convert flash results into MD ones, that means to correct the fact
that a rate-based process is represent by an equilibrium operation unit. This equation
correlates the MD unit operation temperature (given by DISMOL) to the flash operation
temperature, so as to provide the same emergent flows composition. The efficiency is
calculated, then, dividing flash by DISMOL operation absolute temperatures (Kelvin
scale), as depicted in Eq. (1).

| Tnan(®) 336,26
Tpismor (K) 369

=091 =91% (1)

The adjusted molar fraction is then calculated multiplying the efficiency factor ‘n’to
the DBP molar fraction of flash exit vapor stream. The new (corrected) DBP molar
fraction in residue is found by mass balance. Table 2 brings DISMOL results compared
to the results generated by the developed tool (one flash vessel coupled to an efficiency
factor calculated by Eq. (1)). In principle, the proposed procedure is general and may be

used to any system including multicomponent ones.
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Table 2. DISMOL and corrected simulated data (by Eq. 1) for the binary mixture
molecular distillation.

DISMOL ASPEN PLUS®
Distillation mass ratio 0.2120 0.2120
Distillate DBP molar fraction 0.7750 0.7900
Residue DBP molar fraction 0.4290 0.4090

3.4. CONCLUSIONS

A new tool was developed with the software Aspen Plus® available unit operations
to represent MD. As a preliminary approach it is proposed the use of flash operation
corrected with process efficiency since MD is a mass transfer limited process. This tool
simulates with a good prediction capability literature data for a binary system. The best
tool structure was found with the use of one flash vessel coupled to an efficiency factor.
The results generated with the developed tool indicated it can be applied to more

complex systems, like heavy and ultra-heavy petroleum.
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Abstract: In a previous work, a software named DISMOL, was developed in order to
simulate molecular distillation. However, due to the restricted access to this tool and the
easiness to make use of data bank and physical properties, in the present work, it is
proposed the development of general procedure for this highly specific process in the
commercial simulator Aspen Plus®. Since no single unit operation is available in the
commercial simulator that can appropriately simulate a falling film molecular distillator
(MD), the proposal, in a preliminary approach makes use of a sequence of flash vessels
in order to accomplish the task of MD simulation. Experimental data of a binary system
distillated in a MD are used for the validation of the developed tool. The results indicate
the high potential of this tool in representing a MD equipment, making possible the
evaluation of different operational policies in conducting this high vacuum distillation to
achieve products with the desired quality and properties. The development of the
proposed computational tool is an important step for the investigations of operational
policies for MD application in oil refining since no industrial data of such equipment is
available.

Keywords: Process Model, Molecular Distillation, Aspen, Model Validation
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4.1. INTRODUCTION

The petroleum obtained from Brazilian reservoirs is of heavy and ultra-heavy types,
presenting high viscosities that make difficult its exploration (oil removal from submarine
reservoirs) as well as the refining operations for fuel and other derivatives production.
The refining processes currently in activity in the Brazilian refineries do not allow the
heavy and ultra-heavy oil processing, so that they are mixed with light oils (of the Arab
type) for their processing. In fact this is usually the general strategy adopted worldwide
to deal with such type of crude oil. This procedure leads to the dependence of Brazil on
oil importation, as well as to the not complete valuation of the oil found in the country. In
this context, an alternative to the initial heavy and ultra-heavy oil operation is the use of
molecular distillation, a process conducted at high vacuum. Molecular distillation
technology, also known as short-path distillation, is an operation for effective separation
or purification of products of high molecular weight. It is a special vaporization operation
at very low pressures and, consequently, relatively low temperatures, which make this
operation also suitable for thermally sensitive products [1], and in particular for the oil
refining, avoiding cracking and undesired reactions. Besides that, no external
component needs to be introduced into the system in order to perform the operation that
can be an advantage for cost reduction in further separation units and in the quality of
final product.

Previous experiments [2, 3-4] showed the viability of the MD operation also for
heavy and ultra-heavy oil refining. Nevertheless, a deep knowledge of the process is
required in order to obtain the desired product streams: small process variations may
result in product streams with completely different characteristics [5]. A wide
investigation for the development of operational polices that lead to high performance of
the molecular distillation (MD) operation for oil refining is necessary. In this context, it is
interesting to develop a simulation tool based on commercial simulator since
components data bank and facilities to integrate with other unit operation are available.

Bearing all these in mind, the main objective of this work is the development of a
simulator of a falling film MD piece of equipment in Aspen Plus® for heavy and ultra-
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heavy oil processing. The developed tool turns possible an evaluation of the process
variables impact on process behavior and characteristics of obtained product streams
(residue and distillate). As Aspen Plus® does not include a MD piece of equipment, it is
necessary to choose, among the available unit operations, the one that better suits to
the MD parameters. A sequence of flash vessels coupled with process efficiency is
selected to represent the process and experimental data are used to validate the model.

4.2. METHODOLOGY, SIMULATOR DEVELOPMENT AND VALIDATION

In this investigation, data from the binary system Dibutyl phthalate — DBP (278.35
g/mol) and Dibutyl sebacate — DBS (314.14 g/mol) were used for MD process simulation
[5]. This binary system was chosen due to its simplicity when compared to the petroleum
(multicomponent system), to its high molecular weight and to the availability of published
experimental data. Since Aspen Plus® does not possess a MD operation tool, a
sequence of flash vessels, operating at equilibrium, were proposed to emulate the
molecular distillation. As MD process is ruled by mass transfer rates [6] (non-equilibrium)
[7], efficiency considerations must be done in the developed tool in order to fit the
simulator outputs to the experimental data. The idea to use a sequence of flashes
corrected with process efficiency is a preliminary approach since relatively well
established mass-transfer models could be used into Aspen environment to develop the
simulator. However, the proposed approach has the advantage to be simpler and be
dependent upon only the efficiency values rather than the uncertainties of the mass
transfer models. Additionally, to use mass-transfer approach is necessary to identify
which could be the more suitable one. This is an important issue to develop the whole
simulation methodology and, once it has been considered suitable, the next step should
be the use of rate-based approach.

The parameters used for the efficiency and simulator validation were distillation
mass ratio (distillate mass/inlet mass) and the molar compositions of distillate and
residue, since such data are ready available. The operation temperature was the
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analyzed parameter, since it is the limiting factor for the great majority of MD
applications [8]. These parameters were chosen because independently of the

equipment model they are always available and with good accuracy.

4.3. SIMULATOR DEVELOPMENT

In the simulations performed, 50 kg/h of an equimolar mixture were feed to the
system, operated at 0.001 mmHg. For the MD operation, this process conditions lead to
temperature operation of 95.85°C and a distillation mass ratio of 21.2% (i.e., 21.2% of
the mass feed to the falling film molecular distillation unit is obtained as distillate), with
molar fraction of DBP equal to 0.775 in distillate and 0.429 in residue streams (DISMOL
results). The MD simulation first built in Aspen Plus® is shown in Fig. 1, in which, three
flash vessels are connected.

The condensed vapor streams obtained with the simulated process depicted in Fig.
1 have, together, a mass rate greater than that obtained with DISMOL simulation. Also,
the molar fraction of DBP in “Distill” stream (Fig. 1) is higher than the real MD one
(simulated with DISMOL).

Figure 1. Sequence of flash vessels for DM process simulation in Aspen Plus®
Environment.
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Furthermore, the operation temperatures of each flash vessel (61.5 °C, 63.0 °C
and 64 °C for FLASH-01, FLASH-02 and FLASH-03 respectively) were lower than the
real MD temperature for the defined operation pressure. These results are presented in
Table 1. The differences in simulation results are due to the fundamental differences
with the two unit operations: while a MD process is governed by mass transfer
limitations, an ideal flash vessel, as the ones illustrated in Fig. 1, is an equilibrium stage

and with an efficiency of 100%.

Table 1. Simulation results for DISMOL and the developed Aspen Plus® tool.

DISMOL ASPEN PLUS®
Distillation mass ratio 0.2120 0.2854
Distillate DBP molar fraction 0.7750 0.8700
Residue DBP molar fraction 0.4290 0.3420
Operation temperature (°C) 95.85 FLASH-01 61.50

FLASH-02 63.00
FLASH-03 64.00

The flash sequence leads to a better separation of components since it is an
equilibrium operation. However, since MD process is a mass transfer ruled process, it is
expected that just one flash vessel may be used (since the more number of flash
vessels, the greater the difference between simulation results from non-equilibrium
processes results) coupled to an adjusting equation, used to translate flash simulation
results to MD process results. Therefore, the final MD tool built in Aspen Plus®
possesses just one flash vessel and an adjustment equation to take into consideration
that a rate-based process is being emulated by an equilibrium approach.

4.3.1. Adjustment Tool

Using just one flash vessel, with the selected operation pressure, operation

temperature was manipulated in order to evaluate in which operation temperature a
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distillation mass ratio equals to the one of a real MD process can be obtained. Figs. 2
and 3 show the vapor (which emulates MD distillate) mole fractions and mass flows both
for DBP and DBS as a function of temperature. Fig 2 represents the mass flow of the
DBP and DBS components on the vapor stream as a function of flash temperature, while
Fig. 3 depicts the molar fraction variation of DBP and DBS on the vapor stream when
the flash temperature is changed. From these Figures it is possible to observe that the
better separation of system components occurs when flash temperature is 61.5° C. If the
flash temperature gets higher, the DBS molar fraction increases and the DBP molar
fraction decrease, lowering the vapor purity grade. The condenser turns into liquid phase
all the vapor stream coming from the flash vessel. However, in order to obtain the same
distillation mass ratio of the DISMOL (21.2 %), the flash equipment has to operate at
temperature of 63.1° C. This temperature, nevertheless, results in a higher molar
fraction of DBP in the distillate (0.875) and a lower molar fraction of DBP in the residue
(0.329).

—e—DBP —=—DBS \

25
22,5
20

175 | /./"/.'
/

12,5

Mass Flow (Kg/hr)

61 62 63 64 65 66 67 68 69 70 71

Temperature (2C)

Figure 2. Mass flow of distilled stream as a function of flash vessel operation
temperature.
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Figure 3. Mole fractions of distilled stream as a function of flash vessel operation
temperature.

An adjusting equation, which quantifies an efficiency measurement, is then
formulated in order to convert flash results into MD ones, that means to correct the fact
that a rate-based process is represent by an equilibrium operation unit. This equation
correlates the MD unit operation temperature (given by DISMOL) to the flash operation
temperature, so as to provide the same emergent flows composition. The efficiency is
calculated, then, dividing flash by DISMOL operation absolute temperatures (Kelvin

scale), as depicted in Eq. (1).

 Tnan(®) 336,26
Tpismor (K) 369

=091 =91% (1)

The adjusted molar fraction is then calculated multiplying the efficiency factor ‘n’to
the DBP molar fraction of flash exit vapor stream. The new (corrected) DBP molar
fraction in residue is found by mass balance. Table 2 brings DISMOL results compared
to the results generated by the developed tool (one flash vessel coupled to an efficiency
factor calculated by Eq. (1). In principle, the proposed procedure is general and may be

used to any system including multicomponent ones.
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Table 2. DISMOL and corrected simulated data (by Eq. 1) for the binary mixture MD.

DISMOL ASPEN PLUS®
Distillation mass ratio 0.2120 0.2120
Distillate DBP molar fraction 0.7750 0.7900
Residue DBP molar fraction 0.4290 0.4090

4.3.2. Heavy Petroleum Simulation

For the evaluation of the heavy oil behavior (multicomponent) in the flash system,
the experimental data reported by Santos [9] was used, through the MD. The oil used is
called ‘Gama’ petroleum (fantasy name), proceeding from residue at 420°C+. From the
distillate and residue percent data produced in MD, the simulation of the flash system
could be carried out, determining different operation temperatures for one system to
another, as shown in the Table 3.

Table 3. Comparison between experimental data (MD) and the simulation data (Flash).

SANTOS (MD) ASPEN PLUS® (FLASH)
Temp.°C) _ Distill. (%) Resid. (%)  Temp. °C)  Distill. (%)  Resid. (%)
80 27.16 72.84 101 27.30 72.70
140 30.15 69.85 106 30.10 69.90
200 34.94 65.06 115 34.90 65.10
260 47.14 52.86 139 47.22 52.78
340 63.30 36.70 171 63.49 36.51
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Figure 4. Behavior of the distillate and the residue percent as function of operation

temperatures for MD and flash.

From the experimental values, studies and simulations was made for the behavior
evaluation of the flash system operation temperature as function of the simulator
response variables (distillate and residue percent), similar to the experimental percents.

The difference in the behavior of the curves showed in the Figure 4 is because the
residence time in the MD system, which needs elevated temperatures to promote the
lighter compounds separation. However, the flash needs a variation in the operation
temperature lower than MD to produce practically equal distillation indexes.

4.4. CONCLUSIONS

A new tool was developed with the software Aspen Plus® available unit operations
to represent MD. As a preliminary approach it is proposed the use of flash operation
corrected with process efficiency since MD is a mass transfer limited process. This tool
simulates with a good prediction capability literature data for a binary system. The best

tool structure was found with the use of one flash vessel coupled to an efficiency factor.
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The results generated with the developed tool indicated it can be applied to more

complex systems, like heavy and ultra-heavy petroleum.
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SIMULATION, ANALYSIS AND EVALUATION OF DIFFERENT METHODS FOR
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Abstract

In this paper, the development of simulation procedure and the evaluation of
different methods for the prediction of properties and their impact on the results for
molecular distillation process are present. A falling film molecular distillation (FFMD)
process is considered and experimental data are used to validate the simulations.
Commercial simulator Aspen Plus®, which has facilites to implement different
thermodynamic packages to perform the tasks, was used. A binary system, with
compounds of high molecular weight, was studied in order to evaluate the best
properties methods to be used in the simulator, and also to fully investigate what unit
operation has the best performance to represent molecular distillation, since the Aspen
software does not contain this process item. Simulator performance evaluation was
made by comparing operating temperatures and compositions of product streams for
different processes, and checking results reported in the literature. The development of
the proposed computational tool is an important step for investigation of operating
policies for the application of molecular distillation processes involving multicomponent

mixtures such as those met in refining processes.

Keywords: Molecular Distillation, Aspen Plus®, Simulator Performance, Binary System.
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5.1. INTRODUCTION

Molecular distillation, also known as short path distillation is a non conventional
separation process suitable for homogeneous mixtures containing heat-sensitive, high
molecular weight (typically above 180 g/mol) and low volatility substances (Erciyes et al.,
1987). This is a process that uses high vacuum in a range of pressure of 0.001 to
0.0001 mmHg, low temperatures and high evaporation rates (20-40 g/m?s) (Cvengros et
al., 2000). The material passes a short period of exposure to operating temperature,
minimizing losses by thermal decomposition. When compared to the temperatures used
in conventional distillation processes, this process allows the use of brand operation
temperatures to carry out the separation. With all these features and advantages, the
development of a procedure that allow the investigation of the molecular distillation
process behavior using the commercial process simulator as Aspen Plus® is welcome.
Although the process has potential to be used in industrial scale, comercial softwares,
including Aspen, do not have a tool that simulates the molecular distillation straight way.
Bearing this in mind, it is necessary to evaluate and choose among the unit operations
available, the one that best reproduces the parameters of molecular distillation.

Thus, the objective of this work, besides the development of simulation procedure
and the evaluation of different methods for the prediction of properties and their impact
on the results, is to analyze rates distillation between falling film molecular distillation
(FFMD) and conventional processes, evaluate the operating temperatures required in
each one to reach pre-determined rates values, and also the composition of product
streams, for the same initial operation conditions. Thermodynamic methods were
applied to compare the simulation results with data available in literature for a binary
system of higher molecular weight and low volatility (Batistella, 1996; Batistella & Maciel,
1996).
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5.2. FALLING FILM MOLECULAR DISTILLATOR

The FFMD still has a cylindrical evaporator where the boiling liquid is spread in an
easy heating thin layer. The gravity force promotes the formation of liquid film on the
evaporator surface; rotatoty devices called wipers are responsible for film distribution
over entire evaporation area. In the center of the distiller is the condenser with easy
cooling (Batistella et al., 2002; Cvengros et al., 2001). Figure 1 presents a design of a
typical FFMD.

Figure 1. Scheme of a FFMD. 1 — feed, 2 — distillate stream, 3 — residue stream, 4 —
vacuum source, 5 — wiper frame, 6 — wiper, 7 — condenser. Source: Cvengros et.
al.(2001)

The feed is introduced at the top of the column, on a rotatory plate responsible for
a uniform distribution of liquid on the evaporation surface. This process operates under
high vacuum and provides the heat needed to vaporize part of the feed streams, the
lighter molecules. The vapor molecules reach a clear path between evaporator and
condenser surfaces, i. e., the distance between these two parts is less than the mean
free path of evaporated molecules. So, theoretically, there is no virtually return of vapor
molecules to liquid phase due to collision between molecules (Batistella et al., 2000).
So, molecular distillation is considered a non-equilibrium process (Hickman, 1943).
However, in industrial plants, the distance between the evaporator and condenser
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surfaces is greater than the mean free path of vapor molecules. In this case, the process
is to be called short course distillation (Chen et al., 2005).

Two effluent streams results in the process; one consists of non volatilized
material, called residue, and another formed by molecules that volatilized and then are
condensed during the process, defined as distillate (Martins, 2005). The evaporator
geometry, the condenser type, and the presence of a structure between the surfaces of
evaporation and condensation are design variables that define its efficiency, since they
are directly linked to yield of molecular distillation (Kawala & Dakiniewicz, 2002;
Cvengros et al., 2000; Lutisan et al., 1998). Moreover, the process operating conditions,
such as operating pressure, feed and condenser temperatures, among others, also
affect the system efficiency.

5.3. METHODOLOGY AND PROCEDURE DEVELOPMENT FOR PROCESS
SIMULATION

In this work, data of binary system dibutyl phthalate (DBP) + dibutyl sebacate
(DBS) was used as case study for the procedure development of FFDM simulation
through commercial Aspen simulator. These substances are often used as a test mixture
for molecular distillation, because they are considered standard components for this
process (Batistella et al., 2000). The choice of this system is also due to its simplicity
compared to multicomponent systems. Since the intention is to develop a procedure for
process simulation, a less complex system with suitable and reliable data should be
preferred. There exists a considerable amount of data available for this mixture. Some

properties of the system are listed in Table 1.

Table 1. DBP + DBS system properties.

Property Symbol Unit DBP DBS
Molecular weight M g/gmol 278,35 314,14
Boiling Point T K 613,15 617,15
Vapor Pressure psat Pa 0.13*10(13:98-4450/) g 13*1(14.1-48507T)

Fonte: Kawala (1974); Batistella, (1996); Aspen Tech., (2008).
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Studies using the simulator Aspen Plus® to represent the FFMD for separation of
the binary system DBP-DBS, are already available in the literature (Mallmann et al.,
2009a,b), but only recently and more deep studies have to carried out. In these works
were proposed a procedure based on a sequence of flash vessels and a system using
only one flash unit, both operating in equilibrium. The choice of flash vessels in
sequence was made in order to maximize the amount of lighter component into distillate.
However, as the number of flashes (equilibrium) used in the process increases, more
the system moves away from the non-equilibrium that is characteristic of FFDM. As the
molecular distillation process is governed by rates of mass transfer (non-equilibrium)
(Hickman, 1943; Lutisan et al., 2002) efficiency concerns were made on the results
presented to adjust the response of the simulator with reference data. Thus, the use of a
sequence of flashes was a preliminar approach. On the other hand, the representation
of the process composed of a flash with output data corrected by applying the efficiency
degree, lead to a results very close to the results obtained from simulations carried out
through a tailor made software and experimental data of FFMD process.

The approaches proposed by Mallmann (2009a,b) have the advantage of being
simpler as well as dependent only on efficiency values than the uncertainties of mass
transfer models. However, it is extremely important to know which models that suit the
process operating characteristics in the simulator. So, the evaluation of different
responses that the simulator provides for different properties methods was made. This
study includes the analysis of the flash products characteristics, hence operating in
equilibrium, and the data produced by similar simulation, but without specifying the
model used, corrected only by the degree of efficiency (Mallmann, 2009a,b). It also
includes the simulations by different models of a distillation column operating in non-
equilibrium using the concept of rate-based model. Because they are distinct processes
(different unit operations), distillation mass ratio was taken as the calculus basis. For
flash vessel study case, distillation ratio was used as closest to the reference value. For
the rate-based process, the distillation ratio should be exactly equal to the defined value.
In all cases the operating temperature is the analyzed variable, because it is the
operation limiting factor for most of applications in molecular distillation. The mole
fractions of DBP on the distillate and residue streams where also analyzed.
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5.3.1. Simulation Development

For future comparisons, the following process conditions were taken into account:

- feed flow of 50 kg/h of an equimolar mixture DBP — DBS;

- operating pressure of 0.001 mmHg.

These are the same conditions adopted by Batistella (1996), Batistella & Maciel
(1996) and Mallmann (2009a,b) and, therefore, taken as a reference for this work.
Batistella (1996) used operating temperatures of 369 K and distillation mass ratio of
21.2%, i. e., 0.2120 is the mass ratio between distillate and feed. The mole fractions of
DBP are equal to 0.775 and 0.429 for distillate and residue, respectively. The process
using the flash tool is primarily composed of a heat exchanger, for pre-heating the
mixture that is feed into the system. It also has another heat exchanger into the distillate
stream to condense the steam produced by the flash. For process involving distillation
column, the simulator provides a column called “RadFrac”, which can work both in
equilibrium or non-equilibrium (rate-based). The choice of this column is due the fact that
it works in rate-based, once molecular distillation process is strictly non-equilibrium. A
column with only 2 stages was adopted. In stage 1, the system feed is locating; in stage
2, the heating of the mixture occurs on the re-boiler. All vapor produced in the column is
condensed in an external heat exchanger, without condensed reflux.

The traditional approach for distillation columns uses the concept of equilibrium or
theoretical stages. This concept assumes that the vapor and liquid phases are in
thermodynamic equilibrium. In practice, this balance only truly exists at the interfaces
that separate two phases. Efficiencies are used to try to account for deviations from
equilibrium, but these empirical factors are very limited and prediction methods are not
reliable.

The rate-based distillation is based directly on mass and heat transfer rates of the
process through a system of equations that represents the separation unit. In the Aspen
Plus® library (Aspen Tech., 2008) is readily the Aspen Rate-Based Distillation and the
rate-based mode of RadFrac which are sufficient to model the simultaneous mass and

heat transfer rate phenomena, and accounts for the multicomponent interactions
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between simultaneously diffusing species. For non-reacting systems, rate-based

calculations include:

- Mass and heat balances around vapor and liquid phases;

- Mass and heat transfer rate models to determine interphase transfer rates;

- Vapor-liquid equilibrium relations applied at the interface;

- Correlations to estimate mass and heat transfer coefficients and interfacial areas;

-In systems with electrolytes, there are additional equations to enforce
electronegativity conditions.

For rate-based simulations, it is necessary to solve much more equations for a
given model than in equilibrium mode. Computing times are usually larger than for
equilibrium mode for the same problems. An efficient, Newton-based simultaneous
correction approach is used. Solution times increase with the square of the number of
components.

As DBP + DBS system is a mixture of real compounds with nonpolar
characteristics, the choice of the thermodynamic tool (equation, model and/or method)
used in simulations were made by the diagram shown in Figure 2.

Analyzing the diagram, the possible methods that may be used are: PENG-ROB,
RK-SOAVE; LK-PLOCK; PR-BM, RKS-BM and BK10. Therefore the methods employed
on flash and radfrac simulations are:

- LK-PLOCK: based on the Lee-Kesler-Plécker virial-type equation of state
(Plécker et al., 1978);

- PR-BM: uses Peng-Robinson equation of state (Peng & Robinson, 1976) with
Boston-Mathias alpha function (Boston & Mathias, 1980);

- RKS-BM: uses the Redlich-Kwong-Soave equation of state (Soave, 1972) with
Boston-Mathias alpha function;

- BK10: uses the Braun K-10, with K-value correlations (Aspen Tech., 2008). The
correlations were development from the K10 charts for both real components and oil
fractions. The real components include 70 hydrocarbons and light gases.
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The methods PENG-ROB (Peng-Robinson equation of state) and RK-SOAVE
(Redlich-Kwong-Soave equation of state) were not considered in the simulations,
because they are not suitable to the process operating conditions, since parameters of
these methods are particularly fitted for systems that operate at high pressures and high
temperatures. These equations need an additional information, to know the a(T)
parameter of Boston-Mathias to represent the operation conditions adopted in FFMD.
The first three methods are used for mixing non-polar or moderately polar substances
and provide good results for all ranges of pressure and temperature. The BK10 method
is applied for temperatures extending from 133 to 800 K, but also can be used up to

1100 K. It is employed in the low pressures (vacuum) and is commonly used in

simulations with petroleum.
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5.4. RESULTS AND DISCUSSION

The simulations developed in both flash and RadFrac column systems give quite
similar results. However, in flash simulations, it was necessary to manipulate the flash
vessel operating temperature to reach the distillation mass ratio as close as possible to
the reference value, presented in Table 2 (Batistella, 1996; Batistella & Maciel, 1996;
Mallmann et al., 2009a,b). The distillation mass ratios and the mole fractions of DBP in
distillate and residue streams obtained in this work are also shown in this Table.

Table 2. Simulation results for DBP-DBS with Flash at 0.001 mmHg and flow feed 50

kg/h.
Simulation I\I?Iistillatio.n DBP mole fract-ion Temperat.
ass Ratio Distillate Residue (K)
Batistella & Maciel (1996) 0.2120 0.7750 0.4290 369.00
Mallmann et. al. (2009a,b) 0.2120 0.7900 0.4090 336.25
LK-Plock 0.2054 0.7306 0.4381 339.75
PR-BM 0.1945 0.7162 0.4459 336.65
RKS-BM 0.2090 0.7463 0.4323 344.75
BK10 0.2167 0.6423 0.4690 327.80

The simulation results closer to that obtained by FFMD mathematical modeling is
given by RKS-BM property method. With this property method, the results obtained for
distillation mass ratio and DBP mole fractions in distillate and residue are the closest to
the reference data. The variation of DBP mole fraction in distillate, related to the change
in flash operating temperature, is shown in Figure 3, which was constructed according to
flash sensitivity analysis for each property method. It is also verified the difference in
FFMD temperature used by Batistella and Maciel (1996) and the flash operating
temperatures of the different methods.
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Figure 3. Mole fractions of distilled stream as a function of flash vessel operation
temperature.

The LK-PLOCK property method does not produce good results for mixtures where
the components have similar molecular weights and hence is not indicated for this case.

For BK10 property method, the best results are obtained with purely aliphatic or
purely aromatic mixtures with normal boiling ranging from 450 to 700 K (Aspen Tech.,
2008). It is generally employed for pseudocomponents in petroleum refining process.

PR-BM presents reasonable results for all pressure and temperature ranges,
although in this case study, the simulation behavior given by this property method is less
satisfactory than the predictions provided by the RKS-BM method.

It was observed that in all simulations, the operating temperature of the flash was
less than the operating temperature of the FFMD and this is because the former is an
equilibrium calculation procedure.

In RadFrac column simulations, a rate based operation method, a distillation mass
ratio of 21.20% for all cases is kept constant. Besides the properties methods already
mentioned, simulations considering the ideal system were also carried out. These
simulations show results very close to those obtained by FFMD mathematical modeling (
Batistella, 1996) for DBP mole fractions on distillate and residue streams, respectively.
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Disregarding ideal system, the property method RKS-BM was again the best one and
gave more satisfactory predictions results.

Table 3. Simulation results for DBP-DBS with RadFrac Column at 0.001 mmHg and
flow feed 50 kg/h.

DBP mole fraction

Simulation Temperatura (K)
Distillate = Residue
Batistella & Maciel (1996) 0.7750 0.4290 369.00
Mallmann et. al. (2009a,b) 0.7900 0.4090 336.25
LK-Plock 0.7399 0.4330 338.85
PR-BM 0.7273 0.4366 335.86
RKS-BM 0.7596 0.4272 343.57
BK10 0.6473 0.4595 327.45
Ideal 0.7718 0.4237 334.42

For comparison, the property methods applied in the RadFrac procedure was also
used for an ideal system. It is interesting to note that DBP mole fractions determined are
very closer to those obtained by Batistella and Maciel (1996). However, the
temperatures are still lower. In fact, the same occurs for the others properties methods.

It is worthwhile mentioning that the intention of this work it is not the verification of
the behavior of vapor phase in the different processes, or to find mathematical equations
of evaporation to verify the similarity between the FFMD and systems proposed by
simulator Rather the idea is to examine the proximity of simulation answers presented
by different methods applied to the same process conditions (pressure and feed flow)

without an specific simulator that usually is time consuming to be developed.

5.5. CONCLUSIONS

In this work was presented a possible procedure to predict the response of a
molecular distillator through a commercial simulator. Whereas a FFMD mathematical
modeling is available Batistella and Maciel (1996), no simulation work have been
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presented in literature using commercial simulator for molecular distillation and the
facilities to obtain predictions to this last approach are interesting since they are
available and with a large set of thermodynamic models and property data bank.

The predictions obtained by commercial simulator, in general, presented showed
good agreement in the separation of the mixture DBP-DBS when compared either to
experimental data or FFMD mathematical modeling. When the property methods RKS —
BM are used for both, flash system and RadFrac column, the DBP mole fractions in the
product streams were very close to those reported in the experimental data and specific
simulator (FFMD mathematical modeling). It is important to observe that the operating
temperatures for the Flash and RadFrac column were below the temperature adopted
for the FFMD by Batistella and Maciel (1996). This is explained mainly by the differences
between the geometries of the flash and column in relation to FFMD. The results
obtained can be considered excellent, for equilibrium process as well for non-equilibrium

process, once the effluent compositions are similar.
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Abstract

Molecular Distillation (MD) is a process that holds great potential for the
characterization of heavy oils and an important requirement is the choice of the properly
operating conditions. The quicker and cheaper way to find out suitable conditions for
different types of oils is through process simulation. Bearing this in mind, in this work is
proposed and discussed a procedure to simulate the MD process. The simulation are
developed and validated with Falling Film Molecular Distillation process (FFMD)
experimental data produced with Brazilian oil. For this, a commercial simulator Aspen
Plus® V7.0 which has thermodynamic packages with facilities for this task was used.
For the simulation development extensive investigations of which are the suitable unit
operations to represent the MD process was carried out since the software does not
present this kind of process. A set of Flash vessel and a distillation column called
RadFrac seamed to be very suitable to represent the process and the performance
evaluation process was done comparing the operating temperatures and compositions
of the streams with experimental data. Since oil is a multicomponent complex mixture, it

is evaluated mainly in terms of its True Boiling Point (TBP).

Keywords: Molecular Distillation, Aspen Plus®, Simulator Performance, Heavy
Petroleum, True Boiling Point.
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6.1. INTRODUCTION

The use of True Boiling Point (TBP) is a common practice for analysis of
distillation and it is very useful for refining operations. Using the TBP distillation curve, it
is possible to evaluate the performance of the products obtained in refineries, to
establish operational strategies and to carry out process optimization. Consequently,
the evaluation of TBP distillation has contributed to science and technology of
petroleum and for the development oil characterization procedures. The determination
of TBP is well established for heavy fractions of oil reaching the TBP to 565 °C through
the ASTM D2892 and D5236 (American Society for Testing and Materials). However,
for heavy fractions of oil and higher temperatures, there was not a well established
method. On the other hand, studies have shown that it is possible to extend the TBP
curve through the process of Molecular Distillation (MD), with a very good accuracy.
Thus, instead of methods and correlations based on ASTM methods a correlation called
FRAMOL developed by SBAITE et al. (2006) make possible the extension of the TBP
curve.

MD also known as ‘short path distillation’ is a non conventional separation process
suitable for homogeneous mixtures containing heat-sensitive, high molecular weight
(typically above 180 g/mol) and low volatility substances (Erciyes et al., 1987). This is a
process that uses high vacuum in a range of pressure of 0.001 to 0.0001 mmHg, low
temperatures and high evaporation rates (20-40 g/m?s) (Cvengros et al., 2000). The
material experiments a short period of exposure to operating temperature, minimizing
losses by thermal decomposition. When compared to the temperatures used in
conventional distillation processes (atmospheric pressures), this process allow the use
of brand operation temperatures to carry out the separation.

Since heavy petroleum fractions have high molecular weight and are easily
cracked, the MD process is a suitable approach to be used for petroleum
characterization (Maciel Filho et al., 2006).

MD is a multivariable processes and, so, in order to obtain high performance
operation, it is important to define operating strategies focused on the product desired
characteristics identifying the effect of each process variable. This can be done
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experimentally but it is expensive and time consuming. On the other hand, process
simulation may be very useful to explore and to define process operating ranges and to
help in the operational policy. The simulation may be carried through commercial
process simulation. This is interesting since thermo physical data bank and a large
number of unit operations are usually available. This is the case of the Aspen Plus® that
will be used in the work in the version V7.0.

As the MD process is not yet used in large industrial scale and is relatively less
studied than conventional separation processes as distillation columns, the software
does not have a specific tool that simulates the MD straight way. Therefore, it is
necessary to evaluate and choose among the unit operations available, those ones that
are able to reproduce the main MD features. After an extensive study a Flash vessel
and one kind of column called RadFrac was selected. The RadFrac column operates
both in equilibrium and in the non-equilibrium (Rate-Based) fashion. The Flash vessel
operates only in equilibrium

Bearing this in mind, the objectives of this work are to analyze rates distillation
between FFMD and conventional processes, evaluating the operating temperatures
required in each one to reach pre-determined rates values, and also the composition of
product streams, for the same initial operation conditions. Experimental data were used

for simulation development procedure as well as for MD process simulation validation.
6.2. FALLING FILM MOLECULAR DISTILLATION (FFMD)

The FFMD has a cylindrical evaporator where the boiling liquid is spread in an
easy heating thin layer. The force of gravity promotes the formation of liquid film on the
surface of the evaporator; “agitators” are responsible for film distribution over entire
evaporation area. In the center of the distiller is the condenser with efficient cooling
(Batistella et al., 2002; Cvengros et al., 2001). Figure 1 presents a schematic of a
FFMD:
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Figure 1. Scheme of a FFMD. 1 — feed, 2 — distillate stream, 3 — residue stream, 4
— vacuum source, 5 — wiper frame, 6 — wiper, 7 — condenser. Source: Cvengros et.
al.(2001).

The feed is introduced at the top of the column, on a rotatory plate responsible for
a uniform distribution of liquid on the evaporation surface. This process operates under
high vacuum and provides the heat needed to vaporize part of the molecules of the
feed. The vapor molecules reach a clear path between evaporator and condenser
surfaces, i. e., the distance between these two parts is less than the mean free path of
evaporated molecules. So, theoretically there is no virtually return of vapor molecules to
liquid phase due to collision between molecules (Batistella et al., 2000). So, molecular
distillation is considered a non-equilibrium process (Hickman, 1943).

Two effluent streams are obtained in the process, one consists of non volatilized
material, called residue, and another formed by molecules that volatilized and then
condensed during the process, called distillate (Martins, 2005). The evaporator
geometry, the condenser type, and the presence of a structure between the surfaces of
evaporation and condensation are design variables that define its efficiency, since they
are directly linked to yield of MD (Kawala & Dakiniewicz, 2002; Cvengros et al., 2000;
Lutisan et al., 1998). Moreover, the process operating conditions, such as operating
pressure, feed and condenser temperatures, among others, also affect the system
efficiency. The final temperature is a limitation of the equipment.

It is important to know some technical information about the FFMD unit used: the
size is approximately 2x2x1 m, the feed flow rate capacity is 0.3 to 1.5 kg/h, the

85



evaporator area is 0.048 m2, the evaporator diameter is 10 cm, the high of the
evaporator is 23 cm, the evaporator temperature ranged from 70 to 350 °C, the
condenser area is 0.065 m2, the condenser temperature ranged from -20 to 120 °C, the
feed temperature ranged from 40 to 200 °C, the residue temperature of exit ranged from
50 to 300 °C.

6.3. METHODOLOGY AND SIMULATIONS DEVELOPMENT

To perform the simulations were adopted data produced experimentally by Santos
(2005). The Molecular Distiller used was Falling Film KDL5 Unit (UIC-GmbH).

The experimental operating conditions are the same used in simulations and are:

Pressure: 0.001 mmHg;

Feed flow rate: 0.5 kg/h;

Feed flow temperature: 130 °C.

The atmospheric residue Gama 420°C+ (fictitious name) was used. The term
atmospheric residue describes the material at the bottom of the atmospheric distillation
tower which has an atmospheric equivalent boiling point (AEBP) above 380°C
(Madhusudan, 1998).

For the simulations were used heavy oils with different °API (8,10 and 12).
However, it was found that the results were very similar with insignificant variation in the

responses of the process. So, it was decided that only the 10°API oil would showed.

6.3.1. Methodology to the Development of the FRAMOL Correlation

The distillate and residue fractions were obtained from molecular distiller and
temperature values were converted to atmospheric equivalent temperature (AET)
through FRAMOL correlation (Sbaite et al., 2006). It is robust, of easy use and applied
to heavy oil.

The methodology used is based on two procedures, data training and simulated
distillation, which allow to convert the data from MD process to AET. Furthermore, it

86



allows extending the True Boiling Point (TBP) curve. Figure 2 shows the procedure for
the development of the correlation.

The data obtained through the molecular distillation process, represented in Figure
2 as “Molecular Distillation Points” are correlated in such way that they compose the
TBP curve obtained by ASTM, represented in the Figure as “Extension of the TBP
curve”.

Atmospheric residues 420°C+ were distilled in the FFMD. From 420°C to 540°C,
the temperatures obtained from the experiments are easily converted to AET using the
conventional ASTM. This step constitutes the so called “Training range of the
correlation”.

For cuts of 540°C+, the following procedure was carried out: it was verified in
which temperature the evaporation started in the molecular distiller. This temperature
represents the correspondent value of the AET. This is the first point of the extended
curve. The other points of this extended curve were obtained through the use of
simulated distillation (SIMDIS) technique, considering the distillate stream.

The FRAMOL correlation was developed to values above 565°C, but here was
applied to Gama residue 420°C+ to prove the efficacy when compared to the TBP curve
in the range already known (between 420 and 540°C).

So, following the procedure described above, FRAMOL correlation was

development:
AET =456.4 + 0.1677T\wp + 1.64x10™*Typ? + 4.13x10°Typ° (1)

Were:
AET = Atmospheric Equivalent Temperature, °C.
Twmp = Molecular Distillation Operating Temperature, °C.

In this case, five distillate and residue fractions were produced through MD,
namely 80°C, 140°C, 200°C, 260°C and 340°C molecular distillation temperatures that
corresponds to 473°C, 494°C, 530°C, 583°C and 695°C, respectively (converted values
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of molecular distillation temperature to TBP through FRAMOL correlation (Sbaite et al,
2006)).
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Figure 2. ASTM, new correlation and extended TBP curves. Source: Sbaite, 2006.

The new method to extend the TBP curve using FRAMOL correlation allows
improvement between 10-20 % of distillate accumulated and it is of great importance for
the optimization of refining processes, product performance evaluation and
environmental issues.

Through the experimental data obtained by Santos (2005) it was possible to simulate
the MD process using ASPEN commercial simulator with Flash vessel and RadFrac

Column as unit operations.

6.3.2. Flash Vessel and Radfrac Column

This study includes the analysis of Flash system product features, operating in
equilibrium. It also includes the simulations by different models of a distillation column
operating in non-equilibrium, Rate-Based mode. Because they are distinct processes

(different unit operations), percentages of distillate were taken as the calculus basis.
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For Flash vessel study case, percentages of distillate were used as closest to the
reference value.

For the Rate-Based process, the distillation rate should be exactly equal to the
default value. In all cases the operating temperature is the analyzed variable, because it
is the operation limiting factor for most of applications in molecular distillation.

For process involving distillation column, the simulator provides a column called
“‘RadFrac”, which can work both in equilibrium or non-equilibrium (Rate-Based). The
choice of this column is due the fact that it works in Rate-Based, once molecular
distillation process is strictly non-equilibrium. A column with only 2 stages was adopted.
In stage 1, the system feed is locating; in stage 2, the heating of the mixture occurs on
the re-boiler. All vapor produced in the column is condensed in an external heat
exchanger, without condensed reflux.

The traditional approach for distillation columns uses the concept of equilibrium or
theoretical stages. This concept assumes that the vapor and liquid phases are in
thermodynamic equilibrium. In practice, this balance only truly exists at the interfaces
that separate two phases. Efficiencies are used to try to account for deviations from
equilibrium, but these empirical factors are very limited and prediction methods are not
reliable. On order with Aspen Plus® library (Aspen Tech., 2008), the Rate-Based
distillation is based directly on mass and heat transfer rates in the process through a
system of equations that represents the separation unit. Aspen Rate-Based Distillation,
the Rate-Based mode of RadFrac, models the simultaneous mass and heat transfer
rate phenomena, and accounts for the multicomponent interactions between
simultaneously diffusing species. For non-reacting systems, Rate-Based calculations

include:

- Mass and heat balances around vapor and liquid phases;

- Mass and heat transfer rate models to determine interphase transfer rates;

- Vapor-liquid equilibrium relations applied at the interface;

- Correlations to estimate mass and heat transfer coefficients and interfacial areas;

-In systems with electrolytes, there are additional equations to enforce
electronegativity conditions.
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For Rate-Based simulations, the software must solve many more equations for a
given model than in equilibrium mode. Computing times are greater than for equilibrium
mode for the same problems. An efficient, Newton-based simultaneous correction
approach is used. Solution times increase with the square of the number of
components.”

For the development of simulation was chosen the primary method BK-10 as
suitable for both atmospheric distillation and vacuum distillation. To justify the choice,
we can mention the full scope of application of this method, which is suitable for vacuum
operation, as required by the conditions of the process being studied and is commonly
used in simulations involving the use of oil. The method of property BK-10 uses the
correlation of partition coefficient K-10 to the liquid phase and ideal gas model for the
vapor phase.

For BK10 property method, the best results are obtained with purely aliphatic or
purely aromatic mixtures with normal boiling ranging from 450 to 700 K (Aspen Tech.,
2008). It is generally employed for pseudocomponents in petroleum refining process.

For the development of simulations using Flash and column RadFrac, we opted for
the use of extern condenser in both cases. This configuration was used to that did not
happen the return of condensate, as occurs in the FFMD. The column operates with

only 2 stages.

6.3.3. Implementation of the Characterization Curve of “Gama” Petroleum in the

Simulation Environment

For implementation of the characterization curve of petroleum “Gama” in a
simulated environment, it was used the process simulator Aspen Plus® V7.0. The
simulator has a pre-setting selection of units for presentation of results, and a pre-
selection of components and methods of numerical calculations, specific to various
processes. Such pre-configuration are known as "Templates", and the choice is

available when you run a new simulation. For all simulations presented in this paper
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was chosen the use of a specific template for petrochemical processes, referred to as
"petroleum with metric units”.

For implementation of petroleum and the characterization of the same, we use the
simulation mode "assay data analysis”. Once entered the data of oil that you want to
work in software and after run the simulation we have the characterized oil, with
pseudocomponents and properties for use in processes.

The calculation of properties of a fluid such as petroleum (oil) and its derivatives
cannot be performed for each component. Based on parameters such as molecular
weight, critical temperature and acentric factor for complex mixtures such as oil are
defined so-called pseudocomponents. These pseudocomponents include, in fact, a
number of compounds with boiling points in a small temperature range.

The selection of pseudocomponents was made considering the need to represent
the behavior of the mixture in relation to data availability. A reasonable procedure is to
define how many cuts, or products, determinate oil will be fractionated. According to the
cuts, the pseudocomponents are defined within it, trying to get through them a good
representation of the cut in question.

For petroleum fractions were estimated the Pseudocritical Temperature and
pressure of mixture, along with molecular weight and Acentricity factor with correlations
involving boiling point and average ° API.

Thus, it was made the integration of the TBP curve (input data - see Figure 2) in
the process simulator to see how the software makes the distribution of cuts, which can
be found in Figure 3. So, it was possible to verify that the cuts distribution curve
(simulator processes autocuts) follows the trend of oil TBP curve "Gama", without show
a significant change.
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As the oil used for simulation is the residue of atmospheric distillation process
(420°C+), to facilitate the analysis of the process developed in the system RadFrac was

made a reduction of the number of cuts. Thus, it was determined the partition curve in
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just 10 cuts (red curve in Figure 3), from the temperature of 420°C.

6.4. RESULTS AND DISCUSSION

For the evaluation of the heavy oil behavior (multicomponent) in the Flash system
and RadFrac column (Rate-Based mode and equilibrium), the experimental data
reported by Santos (2005) was used, through the FFMD. From distillate and residue
percentage data produced in FFMD, the simulation of the Flash system could be carried

out, determining different operation temperatures for one system to another, as shown

in the Table 1.
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Table 1. Behavior of the percentage of distillate and residue stream as function of
operation temperatures for FFMD and Flash.

FFMD ASPEN PLUS® (FLASH)
Temp.(°C) Distill. (%) Resid. (%) Temp. (°C) Distill. (%) Resid. (%)
80 27.16 72.84 101 27.30 72.70
140 30.15 69.85 106 30.10 69.90
200 34.94 65.06 115 34.90 65.10
260 47.14 52.86 139 47.22 52.78
340 63.30 36.70 171 63.49 36.51

From the experimental values, studies and simulations were made for the behavior
evaluation of the Flash system operation temperature as function of the simulator
response variables (distillate and residue percentage), similar to the experimental
percentages, as shown in Figure 4.
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Figure 4. Comparison between experimental data (FFMD) and the simulation data
(Flash).

In the simulations performed using the Flash vessel, it was possible to obtain a

very good extraction, with percentages of distillate nearly equal those obtained by

93



FFMD. However, for the purposes of validation and comparison, the operating
temperatures of the Flash system were lower than the temperatures used in FFMD,
except for the first point. Analyzing the graphic in terms of energy loss, it can be said
that the process carried out in the simulation with Flash vessel requires a lesser amount
of thermal energy to accomplish the separation and this can be considered a great
advantage.

For simulations carried out with column RadFrac, the analysis of the system
behavior was made by comparing the operating temperatures of FFMD, temperatures of
liquid-vapor interface within the column (region of non-equilibrium) and the temperature
of the vapor phase. Although with the column operating in equilibrium, the variable

analyzed was the operating temperature of the column, as can be given in Table 2.

Table 2. Comparison between experimental data (FFMD) and the simulation data
(RadFrac Column at 0.001 mmHg and flow feed 0.5 kg/h).

FFMD RADFRAC
% of Distillate Termp TiNTERFACE Tvaror
27,16 80 130,02 130,02
30,15 140 130,12 130,22
34,94 200 135,46 138,38
47,14 260 153,57 164,6
63,3 340 179,44 205,44

The reason for the differences between Flash and RadFrac simulation is that while
for the first case the manipulated variable is the operating temperature of the system the
RadFrac column makes use of the distillation rate as the manipulated, i.e., the variables
of handling and response are reversed in both cases.

As well as the Flash vessel, it is possible to note that in the case of RadFrac
column the operating temperatures of the system continue to be lower than the
temperatures employed in FFMD.

94



400

350

e /
g 250
2
® 200 -
& /’-"
g 150
'd_, 100 }7‘-——_‘—/' —a—FFMD
T. Vapor
>0 —o—T. Interface

0

20 25 30 35 40 45 50 55 60 65 70
% of Distillate

Figure 5. Comparison between experimental data (FFMD) and the simulations
data (Flash).

For the column operating in the mode Rate-Based (non-equilibrium), the first two
points of the curve have a tendency to the equilibrium. This is due to the fact that in
these points, the temperatures of liquid-vapor interface are very close to the
temperatures of the vapor phase. For the column operating in the mode equilibrium it is
possible to realize that the behavior of the system follows a similar profile to the
processes shown previously, as shown in Figure 6.
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Figure 6. Comparison between experimental data (FFMD) and the simulation data
with RadFrac (equilibrium).
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To better visualize the behavior of the various processes developed in the

simulator Aspen Plus® was built a graphic showing three distillation curves together,
according to Figure 7.
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Figura 7. Comparison of the behavior of Flash and RadFrac column separation
(equilibrium and Rate-Based).

So, it is possible to notice that the process using the Flash system is that has the
lowest temperatures for the separation. For RadFrac column, the first distillation points,
the equilibrium mode requires less heat than the Rate-Based calculation
procedure. However, the slope of the curve is greater, making that the last point of
separation requires higher temperature.

It is important to emphasize that in all the simulations while the system pressure
was increased, the distillation curves have moved up, but always maintained the same
slope.

To better analyze distillate and residue streams was chosen an extraction point to
verify how is the distribution of pseudocomponents in the effluent streams. As FFMD is
governed by non-equilibrium, it was adopted the point of greatest percentage of
simulated distillation in the column RadFrac (mode Rate-Based). These results can be
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seen in Table 3, which shows the flow rate of each pseudocomponents in the effluent

streams.

Table 3. Pseudocomponents and their respectives mass flow rates in distillate and
residue streams.

Pseudocomponents Distillate (kg/h) Residue (kg/h)
PC455 0,18 0
PC489 0,03 0
PC524 0,03 0
PC558 0,07 0,01
PC593 0,01 0,01
PC627 0 0,02
PC662 0 0,02
PC696 0 0,01
PC731 0 0,01
PC765 0 0,10

In Table 3, the numbers after the letters “PC” are the average temperature of cuts.
In this way, it is possible to note that the cut of pseudocomponents with lower
temperatures were removed from the distillate, remaining the upper temperatures cuts
in the residue. For this case, the distillate has 18°API. Both in practice and in
simulations, to the distillate stream when increasing the percentage of distillation, °API
decreases.

6.5. CONCLUSIONS

In this paper it is proposed a way to simulate and analyse the MD process by a
commercial simulator, in this case the Aspen Plus®. It was possible to verify the
behavior of different separation processes used to reach the same percentages of
products. Both systems (Flash and RadFrac column) operating in the Rate-Based (non-
equilibrium) or equilibrium showed excellent results. The three cases studied showed
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significant difference in operating temperatures for the temperatures used in the

experiments produced by FFMD. This is explained mainly by the differences between

the geometries of the Flash and column in relation to FFMD. Likewise, the mathematical

equations that govern each of the cases are also different. The results obtained can be

considered excellent, for equilibrium process as well as non-equilibrium process, once

that streams show similar rates of separation.
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CAPITULO 7 — PLANEJAMENTO EXPERIMENTAL
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7.1. METODOLOGIA

Nos capitulos anteriores foram desenvolvidas diversas simulagdes para avaliar o
desempenho do sistema flash e da coluna RadFrac em relacdo ao destilador molecular
de filme descendente. Como a destilagcdo molecular é um processo de nao equilibrio e a
coluna RadFrac (modo Rate-Based) € a ferramenta de simulagdo que também trabalha
em nao equilibrio, esta foi a ferramenta escolhida para realizar um estudo mais
detalhado do processo, buscando sua otimizagao.

Assim, neste capitulo & apresentado o planejamento experimental para a coluna
RadFrac com os parametros: Temperatura de Alimentacdo e Taxa de Destilacdo. Em
funcdo da variacao desses parametros, obtiveram-se as respostas para °APl e Massa
Molar (MM) na corrente de destilado e, também, a Temperatura de Interface liquido-
vapor no interior da coluna.

Com o auxilio do software STATISTICA 7.0® (STATSOFT, 2004), realizou-se um
planejamento experimental 2% com dois pontos centrais para verificar a influéncia das
variaveis taxa de destilagcao e temperatura de alimentagdo no processo. Os niveis dos
fatores e a matriz do planejamento deste estudo estdo mostrados na Tabela 1. Sendo
que os niveis foram escolhidos assemelhando-se aos dados experimentais (capitulos
anteriores), considerando-se as limitagdes do simulador Aspen Plus®.

Tabela 1. Variaveis e niveis utilizados no planejamento fatorial.

Fat Niveis
atores o A 0 » "
Temperatura de Alimentagéo (°C) 108,79 115 130 145 151,29
Taxa de Destilacédo (kg/h) 0,1993 0,22 0,27 0,32 0,3407

A metodologia de avaliagdo do planejamento experimental consiste na verificacao
do efeito de cada variavel nas respostas estudadas, dada por um coeficiente de
regressdo, bem como os desvios padrao obtidos através do erro puro (dado pelos
resultados no ponto central). Onde os diagramas de Pareto foram utilizados para indicar

0 quanto as variaveis séo significativas.
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Ja os coeficientes de regressdo foram utilizados na constru¢gdo de modelos
matematicos empiricos. Para verificar o ajuste deste modelo fez-se a andlise de
variancia, onde se avaliaram as previsoes feitas no modelo em relacdo aos valores
observados, obtendo-se o R? (coeficiente de determinacdo do modelo), indicando
guanto mais proximo de 1, melhor o ajuste do modelo as respostas observadas.

Para avaliar se 0 modelo é significativo ou nao, utilizou-se o valor de F (com seus
respectivos graus de liberdade e nivel de confianca). Assim comparou-se o valor de F
calculado com o tabelado na literatura sendo que quanto maior o calculado, em relagéao
ao tabelado, mais significante o modelo obtido (BARROS NETO et al., 2001).

7.2. RESULTADOS

A matriz com valores codificados, reais e respostas estudadas esta representada
na Tabela 2. Em seguida sdo apresentados o0s resultados do planejamento
experimental para cada uma das respostas: °AP| e Massa Molar (corrente de destilado)

e temperatura de interface liquido-vapor no interior da coluna.

Tabela 2. Matriz de planejamento experimental completo de primeira ordem (valores
codificados e reais) e as respostas.

. T. Alim. Tx. Dest. MM T. Interf.

Ensaio °’API
(C) (kg/h) (g/gmol) (C)

1 (-1) 115 (-1) 0,22 22,1 2489 126,07
2 (-1) 115 (+1) 0,32 17,9 293,3 153,21
3 (+1) 145 (-1) 0,22 22,2 248,8 145,79
4 (+1) 145 (+1) 0,32 17,9 293,3 166,68
5 (-a) 108,79 (0) 0,27 19,8 2724 136,25
6 (+a) 151,29 0) 0,27 19,8 272,4 159,22
7 (0) 130 (-a) 0,1993 23,3 238,6 131,05
8 (0) 130 (+a) 0,3407 17,1 301,9 165,63
9 (0) 130 (0) 0,27 19,79 272,39 147,18
10 (0) 130 (0) 0,27 19,81 272,41 147,19

103



A seguir sdo apresentados os resultados do planejamento para cada uma das
respostas: °APl e Massa Molar (corrente de destilado) e temperatura de interface

liquido-vapor no interior da coluna.

7.2.1. Efeito das Variaveis na resposta °API na Corrente de Destilado

Para avaliar a influéncia das varidveis Temperatura de Alimentacdo e Taxa de
Destilacdo na resposta °API na corrente de destilado, primeiramente observa-se o
grafico de pareto, o qual, mostra que a taxa de destilacdo é significativa no processo.
As letras ‘L’ e ‘Q’ presentes no diagrama indicam fator na equacéao linear e fator na

equacao quadratica, respectivamente.

TxDest.(Q) ¢ 31,18207

(2)Tx.Dest.(L) 431,703

3 N

1Lby2L |

(1T Alim.(L) &

p=,05
Figura 1. Diagrama de Pareto para a resposta °AP| na corrente de destilado.

A Tabela 3 apresenta o efeito das variaveis na resposta do °API, os quais foram
estatisticamente significativos (p<0,05), corroborando o diagrama de pareto. Como
observou-se que a temperatura de alimentacdo, bem como a interacdo com a taxa de
destilacdo ndo teve significancia estatistica, estes fatores foram retirados do modelo

matematico, para simplificacdo do mesmo.
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Tabela 3. Efeito das variaveis no planejamento fatorial para a resposta °API.

Coeficiente de

Regresséo Erro Puro t(4) p
Média 36,6613 0,6840 53,5931 0,0118
T. Alim. (L) 0,0026 0,0080 0,3238 0,8006
T. Alim. (Q) 0,0000 0,0000 0,9449 0,5180
Tx. Dest. (L)* -83,3870 1,8850 -44,2359 0,0143
Tx. Dest. (Q)* 82,5000 2,6457 31,1821 0,0204
T.Alim.(L)xTx. Dest.(L) -0,0333 0,0094 3,5355 0,1754

* Fatores estatisticamente significativos (p<0,05)

Assim, o modelo matematico empirico para o °APl na corrente de destilado em

funcdo do efeito da variavel taxa de destilacao é:

°API = 36,6613 — 83,3870(Tx. Dest.) + 82,5(Tx. Dest. )? (1)

Com a analise de variancia para a resposta °API (Tabela 4), obtém-se o valor de
Fcalculado , © qual € bem maior que 0 Fiapelado, 0 que mostra que o modelo é considerado

bom, ou seja, representa um ajuste adequado ao modelo quadratico utilizado.

Tabela 4. Andlise da variancia para o °AP| da corrente de destilado.

Graus de Média

Fonte de Variacado = Soma dos Quadrados Liberdade Quadratica calculado
Regresséo 37,506 2 18,753 8409,33
Residuo 0,0156 7 0,002

Falta de ajuste 0,0154 6 0,003

Erro puro 0,0002 1 0

Total 37,521 9

Residuo = Falta de Ajuste + Erro Puro R® = 99,96; Fo.9s527)= 4,74
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A superficie de resposta apresentada na Figura 2 mostra que com menores taxas
de destilagdo obtém-se produtos com maior °API. Esta é a resposta desejada, uma vez
que quanto maior o °API, mais leves os compostos obtidos na corrente de destilado.
Com taxas de destilacado mais elevadas o °API dos produtos obtidos é mais baixo, ou
seja, sdo mais pesados.

Ressalta-se que o interesse é na separacado de produtos com °API devido ao
interesse do mercado por fracdes de petréleo mais leves.

Neste caso, a temperatura de alimentacdo nao influencia no processo de
separacao.

Figura 2. Superficie de resposta para o °API na corrente de destilado.

7.2.1. Efeito das Variaveis na Resposta Massa Molar na Corrente de Destilado

O diagrama de Pareto ( Figura 3) apresenta a influéncia das variaveis na resposta
da massa molar da corrente de destilado. E possivel perceber que trés varidveis

encontram-se acima da linha que delimita a significancia (p<0,05). Como essas trés

106



variaveis nao apresentam significancia estatistica relevante, elas foram

desconsideradas na construcdo do modelo matematico.

(2)Tx.Dest.(L) 4460,49]

Tx.Dest.(Q)

TAIM.(Q) & -9,44911

p=,05
Figura 3. Diagrama de Pareto para a resposta Massa Molar na corrente de destilado.
Assim, como foi feito para a resposta do °API, para a massa molar na corrente de

destilado, foi construida a Tabela de regresséo (Tabela 5), e em seguida a construcao
do modelo matematico.

Tabela 5. Efeito das variaveis no planejamento fatorial para a resposta massa molar na
corrente de destilado.

Coeficiente de

Regresso Erro Puro t(4) p
Média 115,38 0,684 168,669 0,037
T. Alim. (L) 0,062 0,008 7,738 0,081
T. Alim. (Q) 0 0 -9,449 0,067
Tx. Destil. (L)* 687,416 1,885 364,667 0,001
Tx. Destil. (Q)* -455,000 2,645 -171,974 0,003
T. Alim.(L) x Tx. Destil (L) 0,033 0,009 3,536 0,175

* Fatores estatisticamente significativos (p<0,05)
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Da posse dos coeficientes de regressao para as variaveis com os efeitos

significativos na resposta, foi possivel construir o seguinte modelo matematico empirico:

Massa Molar = 115,38 + 687,416(Tx. Dest.) — 455,0(Tx. Dest.)? (2)

Verificou-se que, assim como na resposta do °API, apenas a taxa de destilacao
(comportamento linear e quadratico) foi significativo para a MM.

Através da Tabela 6 € possivel observar a analise da variancia, onde conclui-se
que o modelo quadratico é adequado, ja que o valor de Fcacuado € €Xpressivamente
maior que o valor de Fiapelado-, OU S€ja, houve um ajuste adequado do modelo aos dados

experimentais, assim como na resposta °API.

Tabela 6. Andlise da variancia para a Massa Molarna corrente de destilado.

Fonte de Variacado = Soma dos Quadrados ngtr'j a%ee Qul\:g:g?i ca calculado
Regresséao 3986,108 2 1993,054  71107,94
Residuo 0,1962 7 0,028

Falta de ajuste 0,1960 6 0,033

Erro puro 0,0002 1 0

Total 3986,304 9

Residuo = Falta de Ajuste + Erro Puro R = 99,995 Fogs27)=4,74

No caso da resposta MM, a regido de interesse € onde a resposta se apresenta
menor, indicando que existem componentes mais leves (menores massas molares) na
corrente de destilagdo, demonstrando um adequado processo de separacao. Com a
superficie da resposta (Figura 4) observa-se que esta regiao de interesse ocorre com
menor taxa de destilacdo, assim como o comportamento da resposta °APl. Em relacéo
a temperatura de alimentacdo, esta variavel ndo tem influéncia significativa no

processo, bem como para a resposta °API.

108



I 300
[ 280
1260
B 240

yerody RETRR

Figura 4. Superficie de resposta para a massa molar na corrente de destilado.

7.2.2. Efeito das Variaveis na resposta Temperatura de Interface liquido-vapor no
Interior da Coluna

Para o caso de anadlise da temperatura de interface liquido-vapor no interior da
coluna RadFrac, é possivel perceber através do diagrama de Pareto (Figura 5), que
todas as variaveis sao significativas estatisticamente, inclusive a interacao entre elas,

pois, todas apresenta o p>0,05. E possivel perceber também que os fatores em
equacao linear apresentam maior significancia.
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Figura 5. Diagrama de Pareto para a resposta da temperatura de interface liquido-
vapor no interior da coluna.

O efeito das variaveis na resposta foi calculado, obtendo-se os coeficientes de
regressao para cada variavel (Tabela 7). A partir destes, 0 modelo matematico empirico
foi construido logo em seguida, considerando-se todos os fatores, inclusive a interacéao

entre eles.

Tabela 7. Efeito das variaveis no planejamento fatorial para a resposta da temperatura
de interface liquido-vapor no interior da coluna.

Coeficiente de

Regresséo Erro Puro t(4) p
Média -27,8845 0,0684 -407,63 0,0015
T. Alim. (L)* 0,8238 0,0008 1021,70 0,0006
T. Alim. (Q)* 0,0011 0,0000 374,18 0,0017
Tx. Destil. (L)* 394,3671 0,1885 2092,08 0,0003
Tx. Destil. (Q)* 220,0000 0,2645 831,52 0,0007
T. Alim. (L) x Tx. Destil (L)* -2,0833 0,0009 -2209,71 0,0002

* Fatores estatisticamente significativos (p<0,05)
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O modelo matematico empirico para a temperatura de interface no interior da

coluna em fungao do efeito das variaveis é:

Temperatura de Interface
= —27,8845 + 0,8238(T. Alim. ) + 394,3671(Tx. Dest.) (3)
+ 0,0011(T.Alim.)? + 220(Tx. Dest.)? — 2,0833(T. Alim. Tx. Dest. )

Novamente pela andlise da varidncia (Tabela 8), é possivel perceber que o
modelo quadratico proposto € considerado adequado, ja que o valor de Fcacuiado € Maior

que o valor de Fiapelado., @SSiMm como no comportamento das demais respostas

Tabela 8. Analise da varidncia para a temperatura de interface liquido-vapor no interior

da coluna.

L Graus de Média
Fonte de Variacao = Soma dos Quadrados Liberdade Quadratica Fcalculado
Regressao 1724,804 5 344,96 7751,84
Residuo 0,178002 4 0,045
Falta de ajuste 0,178000 3 0,059
Erro puro 0,000002 1 0,00
Total 1724,982 9

Residuo = Falta de Ajuste + Erro Puro R = 99,97; F(0.95:5.4= 6,26

Na superficie de resposta apresentada na Figura 6, verifica-se que as mais
baixas Temperaturas de Interface liquido-vapor no interior da coluna sdo obtidas com
temperaturas de alimentacao de médias a baixas, assim como médias a baixas taxas

de destilagao.
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Figura 6. Superficie de resposta para a temperatura de interface liquido-vapor no
interior da coluna.
7.3. CONCLUSOES

Através dos estudos estatisticos € possivel definir as melhores condigdes do
sistema, indicando os parametros que mais influenciam e como eles influenciam no
processo. Assim, & possivel ter informacdes sobre quais sdo as melhores condigdes
para operar 0 processo.

Para a coluna RadFrac, ficou bem claro que a variacdo da taxa de destilagdo tem
grande importancia nas caracteristicas da corrente de destilado em relagéo ao °APl e a
massa molar. Salienta-se que quanto menor a taxa de destilagdo, maior o ‘APl e a MM
dos produtos presentes na corrente de destilado, o que é de interesse do mercado,
logo, € 0 que visa 0 processo de separacao.

A temperatura de alimentacdo e a taxa de destilacdo, além da interacdo entre
elas, tém influéncia sobre a temperatura de interface liquido-vapor (regido da coluna

onde ocorre o0 ndo equilibrio).
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CAPITULO 8 — CONCLUSOES GERAIS E
SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS
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Nesta dissertacao foram propostas e apresentadas formas de simular e analisar o
processo de destilacdo molecular (DMFD), através do simulador comercial Aspen
Plus®V7.0. Considerando as simulagdes e a modelagem matematica para o DMFD
disponivel em BATISTELLA E MACIEL (1996), nenhum trabalho até agora trata o
processo de destilacdo molecular no software citado.

Algumas consideragdes na montagem das simulagdes tiveram que ser tomadas, e
consequentemente, alguns parametros dos resultados (temperatura, por exemplo) nao
representaram de forma exata o comportamento do processo experimental. No entanto,
foi possivel verificar o comportamento dos diferentes processos de separacao utilizados

para atingir as mesmas percentagens de produtos.

Ambos os sistemas estudados, Flash (equilibrio) e coluna RadFrac (equilibrio e
nao-equilibrio), apresentaram excelentes resultados para a separacdo dos produtos

desejados.

Os trés casos estudados mostraram diferencas significativas nas temperaturas de
operacao em relacado as temperaturas utilizadas nos experimentos produzidos através
do DMFD principalmente pelas diferencas entre o ‘design’ e as geometrias do Flash e

da coluna RadFrac em relagdo ao DMFD.

Nas simulagées em coluna RadFrac através do modo Rate-Based, modo este que
segue os conceitos de nao equilibrio foi possivel estabelecer as condicées de operacao,
tanto no processamento da mistura padrdo, como no processamento do petroleo,

levando sempre em conta, mecanismos de transferéncia de calor e massa.

Em todos os casos simulados, foram realizados extensivos estudos do impacto de
cada variavel no comportamento do processo, sempre visando operacdées com alto

desempenho.
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Nas simulagdes com mistura binaria DBP — DBS pbéde-se avaliar de forma
detalhada a composicao das correntes de destilado e de residuo. Ja no processamento
do petréleo pesado, as correntes efluentes foram analisadas avaliando-se um namero
de compostos com pontos de ebulicio em uma pequena faixa de temperatura,
separadas por cortes, definindo os pseudocomponentes.

Através do planejamento experimental, foi possivel estabelecer condicées de
operacdo da coluna RadFrac, e assim, definir a melhor maneira de otimizar os
resultados o processo.

Durante a execucado deste trabalho, algumas idéias e questionamentos foram
surgindo que, além das atividades realizadas, levaram a proposicdo das seguintes
sugestdes para trabalhos futuros:

+ Desenvolvimento de sub-rotinas em FORTRAN, para estabelecer reais
condi¢cdes de operagdo e a cinética do processo de destilacdo molecular. Essas sub-
rotinas podem ser inseridas no simulador Aspen Plus®, j& que os dois softwares sdo

compativeis fazendo uso dos conceitos de Cape Open;

+ Baseando-se nas simulacées apresentadas nessa dissertacdo desenvolver o
processo e o0 procedimento operacional experimental, através do acoplamento de
operacao Flash e coluna de destilacdo RadFrac que opere segundo o principio de nao-
equilibrio;

+ Implementar as equacbtes matematicas do destilador no Aspen Costumer
Modeler como uma forma alternativas de representar o processo no simulador Aspen
Plus;

+ Caracterizar de forma mais detalhada o petréleo estudado, a fim de obter
informagdes mais precisas para poder analisar melhor o comportamento dos processos

e assim, verificar de forma mais concreta as composi¢des das correntes dos produtos.
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